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Abkürzungs- und Symbolverzeichnis 
 
 
AA-Kat von ALFA AESAR gekaufter Methanolsynthesekatalysator 
BET Auswertmethode zur Bestimmung der spezifischen Oberfläche von 
Feststoffen, benannt nach BRUNAUER, EMMET und TELLER 












HV Beschleunigungsspannung [kV] 
ICP-OES Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma 
(engl. inductively coupled plasma optical emission spectrometry) 
ICSD Kristallstrukturdatenbank des FIZ Karlsruhe (engl. Inorganic Crystal 





SN Stöchiometriezahl (engl. stoichiometric number) 






TOF Produktionsrate der Komponente i (engl. turnover freqency) 
[mmol/(kg·h)] 
WLD Wärmeleitfähigkeitsdetektor 
WD Arbeitsabstand bei REM-Messungen 
XPS Röntgenphotoelektronenspektroskopie (engl. X-ray photoelectron 
spectroscopy) 
XRD Röntgenpulverdiffraktometrie (engl. powder X-ray diffraction) 
E Energie [J, eV] 
Epass Passenergie bei XPS-Messungen [eV] 
Estep Schrittweite bei XPS-Messungen [eV] 
ΔH Enthalpie [J] 
m Masse [g] 
mKat Katalysatormasse [mg] 
Δm Massendifferenz [wt-%] 
n Stoffmenge [mol] 
nRühr Rührerdrehzahl [min-1] 
p Druck [bar, Pa] 
pi Partialdruck der Komponente i [bar] 
Si Selektivität der Komponente i 
Sx,i Scheinbare Selektivität der Komponente i 
T Temperatur [K, °C] 
t Zeit [min] 
tdwell Zählzeit pro Messpunkt bei XPS-Messungen [s] 
TR Reaktionstemperatur [°C] 
tR Reaktionszeit [h] 
ABKÜRZUNGS- UND SYMBOLVERZEICHNIS 
V 
 
tRet Retentionszeit [min] 
V Volumen [l] 
V̇ Volumenstrom [l/min] 
VReaktion Volumen des Reaktors, welches für die Testversuche zur Verfü-
gung steht 
VReferenz Volumen eines Referenzbehälters 
w Massenanteil 
Xi Umsatz der Komponente i 
Yi Ausbeute der Komponente i 
λ Wellenlänge [Å] 







Es ist allseits bekannt, dass Kohlenstoffdioxidemissionen zur Erderwärmung beitragen. 
Um diese zu verringern und die Ziele des Pariser Klimaabkommens zu erreichen, ist es 
nötig, die anthropogenen CO2-Emissionen zu minimieren. Angesichts paralleler Ver-
knappung fossiler Rohstoffe erscheint es erstrebenswert, Kohlenstoffdioxid als Kohlen-
stoffquelle zu nutzen und dadurch einen Kohlenstoffkreislauf zu kreieren. Ein verbreiteter 
Ansatz dafür ist das sogenannte „carbon capture and utilization“ (CCU) – Konzept. Hier-
bei wird CO2 aus diversen Gasmischungen entfernt und anschließend zu einer industriell 
wertvollen Substanz, wie Methan, Dimethylether oder Methanol, umgesetzt[1–4]. Diese 
Produkte können allesamt durch Hydrierprozesse synthetisiert werden. Der hierfür be-
nötigte Wasserstoff wird heute größtenteils aus fossilen Energieträgern durch steam re-
forming gewonnen[5]; die Verwendung von „grünem Wasserstoff“ wird jedoch künftig in 
den Fokus rücken. Hierbei wird Wasser mithilfe erneuerbarer Energien in einer Elektro-
lysezelle in Wasserstoff und Sauerstoff gespalten[6]. Während Sauerstoff einfach an die 
Umgebung abgegeben wird, kann Wasserstoff als Speichermedium betrachtet werden. 
Dadurch wird die Speicherung regenerativer Energie realisiert, welche aufgrund schwan-
kender Intensitäten bei der Stromerzeugung, bedingt durch Tag-Nacht- und Jahres-
zeitenzyklen, zwingend nötig ist. Wasserstoff kann anschließend, beispielsweise mit 
Pipelines, vom Ort der Erzeugung zum Nutzer transportiert und dort direkt genutzt oder 
über eine Brennstoffzelle rückverstromt werden.  
Als CO2-Quelle für die Synthese der erwähnten Basischemikalien kann Kohlenstoffdioxid 
aus der Luft genutzt werden. Aus ökologischer Sicht ist jedoch die Nutzung von CO2-
reichen Gasen, welche beispielsweise bei der Stahlproduktion, der Zementherstellung 
oder bei Biogasanlagen entstehen, anzustreben[7,8]. Um CO2 industriell aus Gasgemi-
schen abzutrennen, kommen meist wässrige Aminlösungen zum Einsatz[9]. 
Methanol besitzt unter den möglichen Syntheseprodukten aus CO2 einen besonderen 
Stellenwert, da es unter atmosphärischen Bedingungen als Flüssigkeit vorliegt. Dadurch 
besitzt es eine höhere volumenspezifische Energiedichte und ist leichter zu lagern als 
gasförmige Produkte. Ferner kann bereits vorhandene Infrastruktur (beispielsweise 
Pipelines oder Tanker) zum Transport genutzt werden[10,11]. Das Anwendungsspektrum 
von Methanol reicht von einer direkten Verwendung als Treibstoff, über eine mögliche 






Heutzutage wird Methanol industriell vorrangig aus einem Gemisch aus CO und H2, auch 
als Synthesegas bekannt, hergestellt[11,14]. Diesem werden zusätzlich geringe Mengen 
CO2 beigemengt, da festgestellt werden konnte, dass diese Verfahrensweise die Metha-
nolausbeute steigert. Nachdem frühe Arbeiten CO als vorrangige Kohlenstoffquelle für 
Methanol identifizierten[15], konnten Chinchen et al. bereits 1987 nachweisen, dass Me-
thanol hauptsächlich aus CO2 synthetisiert wird[16]. CO ist dennoch von fundamentaler 
Bedeutung für den Prozess, da entstehendes Wasser, welches die Katalysatoraktivität 
stark einschränkt[17,18], über die Wassergas-Konvertierungsreaktion (siehe Kap. 2.1.1 
Thermodynamische Betrachtungen) abreagiert. Die Methanolsynthese erfolgt an einem 
Cu/ZnO/Al2O3-basierten Katalysator unter Temperaturen von 240 – 260 °C und Drücken 
von 50 – 100 bar[10]. Bedingt durch die Exothermie der Reaktion und das Prinzip von 
Le Chatelier fördern geringe Temperaturen sowie hohe Drücke die Methanolaus-
beute[10]. Kinetisch bedingt ist der erwähnte Katalysator jedoch erst bei höheren Tempe-
raturen hinreichend aktiv. Unter den angegebenen Reaktionsbedingungen liegt die ma-
ximale Methanolausbeute bei nur 15-25%[10], weshalb eine kostenintensive Rückführung 
der nicht umgesetzten Edukte erforderlich ist.  
Infolgedessen haben zahlreiche Autoren versucht, die Methanolsynthese aus CO2 und 
H2 auf alternativen Wegen durchzuführen, um diese bei milderen Bedingungen zu reali-
sieren. Dabei wurde die Hydrierung auf elektrochemischem Weg[19,20] oder auch mittels 
eines homogenen Katalysators in der Flüssigphase durchgeführt[21–24]. Andere Gruppen 
publizierten die Methanolsynthese unter Verwendung eines Dreiphasenprozesses, wo-
bei vor allem Alkohole als Lösungsmittel zum Einsatz kommen[25–30]. Die Hydroxygruppe 
hat hierbei den Vorteil, dass das thermodynamisch stabile CO2-Molekül durch die Bil-
dung einer Carbonatspezies aktiviert und damit reaktionsaffiner wird[20,30]. Außerdem 
können Flüssigkeiten die entstehende Reaktionswärme durch eine im Vergleich zu Ga-
sen erhöhte Wärmeleitfähigkeit leichter vom aktiven Reaktionszentrum abtransportieren. 
Dadurch kann die Temperatur am Katalysator besser kontrolliert und Hot Spots vermie-
den werden[31]. Alternativ zu Alkoholen rückten Amine als verwendete Lösungsmittel in 
den Fokus der Forschung[21,22], da diese bereits als CO2-Fangreagenzien genutzt wer-
den[9]. Daraufhin könnte das CCU-Konzept in einem einzigen Reaktionsgemisch umge-
setzt werden, indem CO2 zunächst vom Lösungsmittel absorbiert und anschließend so-
fort zu Methanol umgesetzt wird.  
Zusätzlich ist die Ausbildung von Wasserstoffbrücken und eine damit einhergehende 
Abschwächung der Bindung der Produkte zur Katalysatoroberfläche denkbar. Infolge-





erleichtern, sodass sie möglicherweise bereits bei vergleichsweise geringen Tempera-
turen abgelöst werden. Auf diese Weise kann eine Absenkung der nötigen Prozesstem-
peratur ermöglicht sein, wodurch sich eine höhere Ausbeute im thermodynamischen 
Gleichgewicht erzielen lässt.  
Reller et al. kombinierten die Strategien, CO2 sowohl im Lösungsmittel zu absorbieren, 
als auch mit einer OH-Gruppe zu aktivieren, indem sie Alkoholamine verwendeten[32]. 
Der Prozess wurde dreiphasig unter Verwendung des industriellen Standardkatalysators 
(Cu/ZnO/Al2O3) und Diethylethanolamin (DEEA) durchgeführt.  
 
In der vorliegenden Arbeit werden weitreichende Erkenntnisse zur CO2-Hydrierung in 
Aminen, basierend auf den Ergebnissen von Reller et al.[32], dargelegt. Dabei soll ein 
genaues Verständnis der heterogen katalysierten Reaktion in Aminen erhalten werden. 
Dies beinhaltet sowohl die Suche nach einem geeigneten Amin als auch eine Untersu-
chung von möglichen Nebenreaktionen. Zusätzlich wird der Einfluss von Prozesspara-
metern, wie Druck und Temperatur, validiert. Hierfür findet der bewährte Standardkata-
lysator Cu/ZnO/Al2O3 Anwendung. Der anschließenden Variation des Feststoffkatalysa-
tors fällt eine besondere Rolle zu. Aufgrund der Polarität des Lösungsmittels wird mög-
lichweise die Stabilität von Übergangszuständen, welche sich während der CO2-
Hydrierung ausbilden, beeinflusst. Deshalb ist es denkbar, dass die Methanolsynthese 
im flüssigen Medium einem anderen Reaktionsmechanismus folgt, als dies für die Gas-
phase bekannt ist. In diesem Fall könnte sich der Einsatz eines neuartigen Katalysator-







Im Folgenden wird der aktuelle Forschungsstand zur Thematik zusammengefasst. Dabei 
wird das etablierte industrielle Methanolsyntheseverfahren, besonders im Hinblick auf 
Prozessparameter, auftretende Schwierigkeiten und CO2-Umsätze, dargestellt. Der pos-
tulierte Reaktionsmechanismus wird anhand des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators offenge-
legt. Dieser Katalysator ist sowohl hinsichtlich der Identifikation der aktiven Zentren 
(auch wenn diese in der Literatur weiterhin stark diskutiert werden) als auch der idealen 
Syntheseparameter sehr gut untersucht. Des Weiteren wird ein kurzer Überblick über 
alternative Katalysatorsysteme gegeben. 
Ein besonderer Fokus fällt den Vorbetrachtungen von Reller et al.[32] zu, da sie die Basis 





2.1.1 Thermodynamische Betrachtungen 
 
Für die Methanolsynthese aus Kohlenstoffdioxid und Wasserstoff sind folgende Reakti-
onen von besonderer Bedeutung[33]: 
 
CO2 + 3 H2 ⇌ CH3OH + H2O ΔH298 K, 50 bar = - 40,9 kJ/mol (2.1) 
CO + 2 H2 ⇌ CH3OH ΔH298 K, 50 bar = - 90,7 kJ/mol (2.2) 
CO2 + H2 ⇌ CO + H2O ΔH298 K, 50 bar = + 42,0 kJ/mol (2.3) 
 
Die Methanolsynthesereaktionen aus CO2 (Gleichung 2.1) und CO (Gleichung 2.2) sind 
beide exotherm und resultieren in einer Volumenreduktion, da die gasförmigen Edukte 
zu flüssigen Produkten umgesetzt werden. Die angestrebten Prozessparameter, um das 
Gleichgewicht auf die Produktseite zu verschieben, sind demzufolge niedrige Tempera-
turen und hohe Drücke. Abb. 2.1 verdeutlicht diesen Sachverhalt, indem die Ausbeuten 
von Methanol (entsprechend Gleichung 2.1) und Kohlenstoffmonoxid (entsprechend 
Gleichung 2.3) im Gleichgewichtszustand in Abhängigkeit von Temperatur und Druck 





der Realität sind jedoch höhere Methanolausbeuten möglich, da Methanol und Wasser 
unter den üblichen Prozessbedingungen vom idealen Verhalten abweichen[34]. 
          
 
Abb. 2.1: Ausbeuten von Methanol (A) und Kohlenstoffmonoxid (B) im Gleichgewicht für ein Gas-
gemisch CO2:H2 in einem Verhältnis von 1:3. Abbildungen entnommen und nachgebildet aus[10]. 
 
Die inverse Wassergas-Konvertierungsreaktion (Gleichung 2.3) ist eine unerwünschte 
Nebenreaktion bei der Methanolsynthese aus CO2. Durch die Endothermie dieser Reak-
tion wirken sich geringe Prozesstemperaturen nicht nur positiv auf die Methanolausbeute 
aus, sondern schränken auch die Bildung des Nebenproduktes CO ein. Aus diesem 
Grund existiert ein hohes Bestreben, die Prozessparameter zu niedrigeren Temperatu-
ren hin zu verschieben, indem neuartige Katalysatoren oder Verfahren zum Einsatz kom-
men[10].  
Das Gleichgewicht wird deutlich in Richtung des Methanols verschoben, wenn anstelle 
von reinem Kohlenstoffdioxid ein Gemisch aus CO2 und CO genutzt wird (siehe 
Abb. 2.2). Deshalb wird im industriellen Maßstab stets ein CO2/CO-Gemisch verwendet. 
Mehrere Autoren haben gezeigt, dass die optimale Methanolausbeute bei CO2-Anteilen 
von 2-5 mol-% (bezogen auf die Kohlenstoffquelle) erreicht wird[15,17]. Dabei gingen Klier 
et al. zunächst davon aus, dass Methanol hauptsächlich aus CO synthetisiert wird[15]. 
Dies konnte allerdings später von Chinchen et al. widerlegt werden, indem sie, unter 
Verwendung eines CO2/CO-Gemisches, 14C-markiertes CO2 für die Methanolsynthese 
nutzten[16]. Hierbei konnten sie feststellen, dass gebildetes Methanol ebenjene markier-
ten Atome enthielt. Währenddessen konnten bei der Verwendung von markiertem CO 
kaum markierte Atome im Methanol nachgewiesen werden. Das Vorhandensein eines 
Maximums der Methanolproduktion bezüglich des eingesetzten CO2:CO-Verhältnisses, 
wurde von Sahibzada et al. mit dem inhibierenden Effekt der entstehenden Reaktions-



















































produkte begründet[17]. Besonders dem sich äquimolar zum Methanol bildenden Reakti-
onswasser (siehe Gleichung 2.1) wird eine erhebliche Bedeutung zugesprochen. Des-
halb wird angestrebt, Wasser möglichst schnell aus dem Prozess zu entfernen. Dies 
kann mithilfe von CO über die Wassergas-Konvertierungsreaktion (Umkehrung der Re-
aktion aus Gleichung 2.3) erreicht werden, wodurch der positive Effekt des CO im Re-
aktionsgemisch begründet werden kann. 
 
 
Abb. 2.2: Maximale Methanolausbeute im Gleichgewicht für ein Gemisch aus H2:CO2/CO im Ver-
hältnis 3:1 bei 50 bar in Abhängigkeit von der Temperatur mit Variation des CO2:CO-Ver-
hältnisses. Abbildung entnommen und nachgebildet aus[10]. 
 
Ein weiterer wichtiger Aspekt der CO2-Hydrierung ist die Selektivität zum Methanol, wel-
che in gängigen industriellen Prozessen bei über 99 % liegt. Da entsprechend Glei-
chung 2.1 zwangsläufig Reaktionswasser entsteht, wird am Reaktorausgang zudem ein 
Wasseranteil von etwa 36 wt-% erhalten[35]. Die Selektivität bezüglich des Methanols 
steigt mit abnehmender Temperatur und zunehmendem Druck. Obwohl die inverse Was-
sergas-Konvertierungsreaktion (Gleichung 2.3) ebenfalls eine Reaktion mit Volumenre-
duktion ist, zeigt sie nur eine geringe Druckabhängigkeit[10]. 
 
 
2.1.2 Industrielle Methanolsynthese 
 
Der hauptsächlich verwendete Ausgangsstoff für die industrielle Methanolsynthese ist 
heutzutage Synthesegas[36]. Dieses wird vorrangig durch Dampfreformierung (Glei-
chung 2.4), Partialoxidation (Gleichung 2.5) oder Kohlevergasung (Gleichung 2.6) ge-
































wonnen. Auch ein kombiniertes Verfahren findet in der Praxis Anwendung (Glei-
chung 2.7)[37]. Die bevorzugte Syntheseroute wird dabei anhand der jeweiligen Verfüg-
barkeit der Ausgangsstoffe Methan (aus Erdgas) oder Kohle, gewählt. Dabei werden 
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Das erzeugte Synthesegas wird durch die Stöchiometriezahl (stoichiometric number SN) 
charakterisiert und sollte für die Methanolsynthese idealerweise zwischen 2,0 und 2,1 







Im Jahr 1923 entwickelten Wissenschaftler der BASF das erste kommerzielle Verfahren 
zur Methanolsynthese aus Synthesegas. Dabei kamen hohe Temperaturen (320 – 
450 °C) und Drücke (250 – 350 bar) sowie ein ZnO/Cr2O3-Katalysator zum Einsatz[39]. 
Unter den gewählten Reaktionsbedingungen wurden Umsätze von etwa 10 % er-
reicht[38]. In den 1960er Jahren wurde von Imperial Chemical Industries (ICI) ein auf Kup-
fer basierter Katalysator entwickelt, welcher bei deutlich milderen Prozessbedingungen 
(200 – 300 °C und 35 – 100 bar) arbeitet[38,39]. Sie fanden heraus, dass Zink die Disper-
sität von Kupfer erheblich verbessert und so für einen aktiveren Katalysator sorgt. Heute 
ist dieses „Niedrigtemperaturverfahren“ das einzige Verfahren, das industriell Anwen-
dung findet[39]. 
Es existiert eine Reihe verschiedener Reaktordesigns mit leicht modifizierten Reaktions-





Matthey/Davy (25 %) und Haldor Topsøe (16 %). In Klammern sind hierbei die jeweiligen 
Marktanteile dargestellt[14]. Alle Designs nutzen prinzipiell die gleichen Prozessschritte. 
Zunächst wird das Synthesegas aufgearbeitet, wobei Verunreinigungen, wie beispiels-
weise Schwefel, Arsen und Quecksilber entfernt werden[40]. Anschließend findet die Me-
thanolsynthese gefolgt von einer Produktabtrennung mittels mehrerer Destillations-





Abb. 2.3: Vereinfachtes Fließschema einer Methanolsyntheseanlage. (A) Kompressor, (B) Me-
thanolsynthesereaktor, (C) Kühler, (D) Separator, (E) Recyclingloop, (F) und (G) Rektifikations-
kolonnen. Abbildung ähnlich zu[10] und[14]. 
 
Nach Verdichtung des Synthesegases findet die Umsetzung im Reaktor mit anschlie-
ßender Trennung von flüssigen und gasförmigen Komponenten in einem Separator statt. 
Diesem Trennprozess ist eine Kühlung vorgelagert, um die Abscheidung der Produkte 
(flüssig) von den Ausgangsstoffen (gasförmig) zu ermöglichen. Im Anschluss werden 
mittels Rektifikation zunächst Leichtsieder und nachfolgend Schwersieder aus dem Flüs-
sigkeitsgemisch entfernt, sodass schließlich reines Methanol erhalten wird. Als Neben-
produkte können höhere Alkohole, wie Ethanol oder Propanol, Ketone und Ether ge-
nannt werden. Die Selektivität bezüglich des Methanols ist mit über 99 % jedoch sehr 
hoch[33]. 
Obwohl die theoretische Methanolausbeute pro Reaktordurchlauf unter den angewand-
ten Reaktionsbedingungen (50 – 100 bar, 250 °C) bei 55 – 75 % liegen sollte[41], werden 
in der Praxis lediglich Werte von 15 – 25 % erreicht[42]. Deshalb werden überschüssige 
Ausgangsstoffe in einem Recyclingloop rückgeführt und erneut in den Reaktor einge-

















somit ein großes Interesse daran, aktivere Katalysatoren oder neuartige Verfahren für 
die Methanolsynthese zu entwickeln, um bei niedrigeren Temperaturen und Drücken ar-
beiten zu können[10,34]. 
Neben der Aktivität spielt auch die Standzeit des Katalysators im industriellen Maßstab 
eine ausschlaggebende Rolle für die Wirtschaftlichkeit eines Prozesses. Im Falle der 
Methanolsynthese mittels Kupfer-basierter Katalysatoren liegt die Standzeit bei mindes-
tens vier Jahren[33]. Gründe für eine Desaktivierung sind vor allem die Bildung von Pro-
zesswasser[17], die Vergiftung durch Schwefel und Chloride, welche im Synthesegas ent-
halten sein können, und thermische Schäden. Sinterprozesse führen dabei zur Formie-
rung größerer Kupferpartikel, welche weniger aktiv sind als gut dispergiertes Kupfer[33,34]. 
 
Die Methanolsynthese aus CO2 und H2 wird bislang noch nicht kommerziell durchgeführt. 
Es existieren jedoch einige Pilotanlagen, die unter variierten Prozessbedingungen arbei-
ten. Dabei wird das eingesetzte CO2/H2-Gemisch häufig zunächst über die inverse Was-
sergas-Konvertierungsreaktion (Gleichung 2.3) zu einem dem Synthesegas ähnlichen 
Stoffgemisch und anschließend – nach vorgeschalteter Wasserabtrennung – zu Metha-
nol umgesetzt. Im Lurgi-Verfahren konnte nach einmaligem Reaktordurchlauf ein Um-
satz von 35 – 45 % erzielt werden. Nach Rückführung unverbrauchter Ausgangsstoffe 
wurde CO2 nahezu komplett umgesetzt[35].  
Abschließend soll an dieser Stelle die Methanolproduktionsrate, welche im industriellen 
Prozess aus Synthesegas erreicht wird, kurz thematisiert werden. Dies ist nötig, um die 
Ergebnisse dieser Arbeit besser einordnen zu können. Der Fokus der Literaturauswer-
tung liegt auf einem industriellen Standardkatalysator, welcher heute zumindest in ver-
gleichbarer Form zum Einsatz kommt und eine ähnliche Zusammensetzung aufweist, 
wie der für viele Versuche der vorliegenden Arbeit eingesetzte Katalysator. 
Als Referenz wird die Performance eines von der Süd-Chemie AG entwickelten 
Cu/Zn/Al-Katalysators mit der Zusammensetzung 63:27:10 (in wt-%) gewählt. Dieser ist 
unter den üblichen Reaktionsbedingungen von 250 °C und 60 bar bei einer Katalysator-
belastung von 22000 h-1 untersucht worden. Es ließ sich eine Raum-Zeit-Ausbeute von 
1,144 kgMeOH/(kgKat·h) erreichen[35]. Dies entspricht einer turnover frequency (TOF) von 
35,7 mol/(kgKat·h). Im weiteren Verlauf dieser Arbeit wird die TOF häufig eine Rolle spie-
len, weshalb sich dieser Vergleich anbietet. 
 
 




2.2 Katalysatoren für die Methanolsynthese aus CO2 
 
2.2.1 Das Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystem 
 
Reaktionsmechanismus der Methanolsynthese 
 
Seit einigen Jahrzehnten stehen Details des Methanolsyntheseprozesses im Fokus der 
Wissenschaft und werden auch heute noch stark diskutiert. Nachdem frühe Arbeiten von 
Klier et al. Anfang der 1980er von einem Umsatz des Kohlenstoffmonoxids zum Metha-
nol ausgingen[15], konnte die Gruppe um Chinchen bereits 1987 CO2 als vorrangige Koh-
lenstoffquelle identifizieren[16], was auch heute als Stand des Wissens anerkannt ist[34]. 
Im Gegensatz dazu herrscht weiterhin Uneinigkeit verschiedener Autoren zum einen 
über den genauen Verlauf der Reaktion betreffend der gebildeten Zwischenprodukte und 
zum anderen bei der Identifikation der aktiven Zentren der verwendeten Katalysatorsys-
teme. 
Als heutiger Kenntnisstand gilt, dass metallisches Kupfer die in erster Linie aktive Spe-
zies bei der CO2-Hydrierung zu Methanol ist[34,43–47], weshalb eine hohe Kupferoberfläche 
als essentiell erachtet wird[43,45,48,49]. Zudem berichten ältere Publikationen von Cu+-Ionen 
als Oberflächenspezies, welche ebenfalls einen entscheidenden Beitrag zur Methanol-
synthese leisten[15,50–53]. 
Einen besonderen Fokus setzten viele Autoren auf einen Synergieeffekt, der zwischen 
Kupfer und Zinkoxid besteht[34,53–55]. Im Zentrum der Diskussion steht dabei der konkrete 
Einfluss von ZnO auf die Cu-Spezies. Spencer et al. berichteten, dass ZnO lediglich als 
Platzhalter zwischen Kupferpartikeln dient und dadurch deren Dispersität verbessert und 
vor Sinterprozessen schützt[56]. Andere Autoren publizierten einen direkten Einfluss des 
Zinkoxids, indem sie eine Bewegung von ZnOx auf der Oberfläche von Cu-Partikeln ver-
muteten[57–59]. Auf diesem Weg scheint auch die Bildung einer Cu+-O-Zn-Oberflächen-
spezies möglich, welche als aktives Zentrum ermittelt wurde[50,52,53]. Dem Cu+ wurde 
auch schon in frühen Arbeiten von der Gruppe um Klier eine entscheidende Rolle bei 
der Methanolsynthese zugesprochen[51]. Sie gingen davon aus, dass sich die Ionen di-
rekt in das ZnO-Gitter einordnen und so besonders aktive Zentren kreiert werden. 
Nakamura et al. entdeckten eine mögliche Abhängigkeit der benötigten aktiven Zentren 
von der Gaszusammensetzung. Für CO/H2-Gemische vermuteten sie, dass Cu+-O-Zn 
die entscheidende Spezies darstellt. Werden CO2-reiche Gase verwendet, findet die Re-





dings von Kattel et al. widerlegt werden, da sowohl ihre Simulationen als auch experi-
mentellen Ergebnisse aufzeigten, dass das Zink einer solchen Legierung unter Reakti-
onsbedingungen oxidiert wird. Die zuvor beobachteten Vorteile begründeten sie mit der 
Ausbildung von besonders gut durchmischten Metallphasen während der Legierungsbil-
dung und damit schließlich nahezu ideal verteiltem Cu und ZnO[58].  
Zahlreiche Autoren erkannten beim Zinkoxid vor allem eine promotierende Rolle. Da der 
Methanolsynthese eine hohe Struktursensitivität zugesprochen wird, ist die Morphologie 
des Katalysators und die Dispersität des Kupfers von besonderer Bedeu-
tung[34,45,46,48,57,59,61–67]. Kupferpartikel, welche sich auf der Zinkoxidoberfläche befinden, 
verändern ihre Form von kugelförmigen hin zu plättchenförmigen Partikeln, wodurch das 
Verhältnis von Oberfläche zu Volumen steigt[57,61]. Außerdem werden vor allem Oberflä-
chendefekte für die Bildung besonders aktiver Zentren verantwortlich gemacht[48,65]. In 
diesem Zusammenhang wird die Ausbildung kinetisch stabilisierter Strukturen als Ursa-
che für die einzigartige Synergie zwischen Cu und ZnO interpretiert[62]. Durch räumliche 
Unordnung bilden sich Aufzerrungen im Gitter aus, welche bei herausragenden Kataly-
satoren beobachtet wurden[48]. Auch die Grenzgebiete zwischen Cu und ZnO in Form 
von Stufen werden als aktive Zentren diskutiert[64,66]. Alles in allem kann festgehalten 
werden, dass durch eine ZnO-Zugabe zum katalytisch aktiven Kupfer außergewöhnliche 
Zustände kreiert werden, wodurch die erzielte Methanolausbeute um ein Vielfaches er-
höht wird. 
Durch Zugabe von Al2O3 wird eine Feineinstellung der Eigenschaften des Cu/ZnO-Kata-
lysatorsystems vorgenommen[68]. Bereits bei der Synthese hat es Einfluss auf die Pha-
senbildung des Präkursors und die Gerüstbildung sowohl des Zinks als auch des Alumi-
niums selbst. Auswirkungen auf Kupfer sind ebenfalls zu beobachten, indem die intrin-
sische Aktivität der Cu-Oberfläche und die Dispersität der Partikel erhöht werden[68]. Alu-
miniumoxid zeigt zudem Auswirkungen auf die Reduzierbarkeit und Oberflächendefekte 
des Zinkoxids. Obwohl man vorrangig von einer strukturellen Promotion ausgeht, wer-
den auch elektronische Metall-Träger-Wechselwirkungen diskutiert[68]. 
 
Der Reaktionsmechanismus der CO2-Hydrierung ist auch heute noch nicht vollständig 
aufgeklärt. Abb. 2.4 zeigt eine vereinfachte Darstellung postulierter Reaktionswege vom 
CO2 zum Methanol. Die Adsorption von Wasserstoff an metallischen Kupferoberflächen 
(braun dargestellt) ist weitestgehend nachgewiesen[69–73]. Da noch immer diskutiert wird, 
an welchen Zentren die anderen Teilschritte der Methanolsynthese stattfinden, sind 
diese der Einfachheit halber in einem metallischen Grau dargestellt. Während frühere 




Arbeiten teilweise von einer Bindung des CO2 an ZnO oder partialoxidiertem Kupfer un-
ter Bildung einer Carbonatspezies ausgehen (blauer Pfad)[55,74], ist es heute etabliert, 
dass CO2 in einem Eley-Rideal-Mechanismus direkt an adsorbiertem Wasserstoff unter 
Ausbildung einer Formiatspezies bindet (Reaktion 5)[75–78]. 
 
  
Abb. 2.4: Vereinfachte Darstellung des Reaktionsmechanismus zur Methanolsynthese aus CO2 
und H2. Alternative Reaktionswege sind in verschiedenen Farben dargestellt.  
 
Der anschließende Reaktionspfad wird in der Literatur kontrovers diskutiert. Ausgehend 
vom Formiat, welches als stabiles Intermediat beschrieben wird[47], folgt nun eine direkte 
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Pfad)[58,65,76,79] oder es kommt zur Ausbildung jeweils einer Bindung der beiden Sauer-
stoffatome an die Katalysatoroberfläche (Reaktion 8) mit anschließender Hydrierung die-
ser Zwischenverbindung (roter Pfad)[44,46,56,73–75,80–82]. Für viele der gezeigten Reaktionen 
wird eine aktivierte Wasserstoffspezies benötigt. Diese gelangt nach Dissoziation von 
molekularem Wasserstoff an einer Kupferoberfläche nach Reaktion 1 per spillover zum 
Reaktionsort[83]. Als spillover wird in der Katalyse die Bewegung von adsorbierten Spe-
zies auf einer Katalysatoroberfläche bezeichnet[84].  
In Bezug auf die Identifikation des geschwindigkeitsbestimmenden Schrittes herrscht 
weitestgehend Konsens zwischen verschiedenen Autoren. Diese Rolle wird den Hydrie-
rungen des Formiats (Reaktion 7 bzw. 10)[55,73,77,79,85] und der Methoxyspezies (Reaktio-
nen 13 und 14) zugesprochen[73,77,79]. Alternativ bestimmten Askgaard et al. hingegen 
die Hydrierung von H2COO (Reaktion 12) als geschwindigkeitsbestimmenden Schritt[80]. 
Zhao et al. lehnten die Mechanismen über die dargestellten Reaktionspfade „grün“ und 
„rot“ aus Abb. 2.4 ab, da ihre Berechnungen zeigten, dass eine Hydrierung der Formi-
atspezies hohe energetische Barrieren aufweist. Deshalb schlugen sie einen Reaktions-





Ein idealer Katalysator für die Methanolsynthese sollte eine möglichst hohe Kupferober-
fläche, Oberflächendefekte und eine homogene Durchmischung der Komponenten auf-
weisen. Um einen Katalysator herzustellen, der diesen hohen strukturellen Anforderun-
gen gerecht wird, sind sowohl die Syntheseroute als auch eine Feineinstellung der Syn-
theseparameter von Bedeutung. In der Literatur sind verschiedene Synthesemethoden 
bekannt, mit denen Methanolsynthesekatalysatoren hergestellt wurden, wie dem Sol-
Gel-Prozess, mittels Katalysatorimprägnierung oder durch die Zersetzung von Metall-
Ammonium- oder Metall-Citrat-Komplexen[35,87,88]. Die mit Abstand am weitesten verbrei-
tete Syntheseroute ist allerdings die Cofällung[35,89–91]. Als Lösungsmittel wird für ge-
wöhnlich destilliertes Wasser verwendet, aber auch der Einsatz überkritischen Kohlen-
stoffdioxids wurde untersucht. Die Autoren versprachen sich durch die Fällung in einem 
Zustand außerhalb des Gleichgewichts eine einzigartige Morphologie des Katalysators 
zu erhalten, welche besonders aktiv ist. Diese Annahme konnte experimentell jedoch 
nicht bestätigt werden[92]. 




Bei der Cofällung werden sowohl Kupfer- und Zink-Hydroxycarbonate als auch Alumini-
umhydroxid ausgefällt, indem eine wässrige Metallnitrat- mit einer Natriumcarbonatlö-
sung zusammengebracht wird[93]. Dieser Prozess wird tropfenweise und sowohl tempe-
ratur- als auch pH-kontrolliert durchgeführt, da Cu2+ und Zn2+/Al3+ bei unterschiedlichen 
pH-Werten ausfallen (3 und 5)[89]. Deshalb wird meist ein pH-Wert von ca. 7 verwen-
det[35,90]. Währenddessen hat die Temperatur vor allem einen Einfluss auf die Kinetik der 
Fällung[94]. Durch eine präzise Einstellung der Syntheseparameter wird eine gute Kon-
trolle der Ausbildung der gewünschten Präkursoreigenschaften realisiert. Dies hat 










Abb. 2.5: Abhängigkeit der Methanol-
produktionsrate von der Fällungstem-
peratur und dem pH-Wert. Abbildung 
entnommen aus[91]. 
 
Verschiedene Autoren identifizierten Fällungstemperaturen von etwa 70 °C und einen 
pH-Wert von 6 – 8 als ideale Synthesebedingungen[35,91,94]. 
Nachdem der Fällprozess abgeschlossen ist, folgt eine Nachbehandlung in Form einer 
Alterung. Dieser Verfahrensweise wird hohe Bedeutung zugesprochen, da spezielle 
morphologische Systeme der Hydroxycarbonate während dieser Behandlung entstehen 
und dabei ein mesoporöses Gerüst ausgebildet wird. Die Strukturveränderung ist dabei 
während der ersten 30 Minuten besonders signifikant, weshalb der Alterungsprozess 
mindestens für diesen Zeitraum durchführt werden sollte[91,95]. Unter den aufgeführten 
Synthesebedingungen konnten Katalysatoren mit besonders hohen spezifischen Ober-
flächen, hohen Kupferoberflächen und kleinen, gut dispergierten Kupferpartikeln herge-






Zinkmalachit oder auch Rosasit ((Cu,Zn)2CO3(OH)2), Hydrozinkit (Zn5(CO3)2(OH)6), Au-
richalcit ((Cu,Zn)5(CO3)2(OH)6) und hydrotalcitartige Verbindungen (allgemeine Sum-
menformel: ((Cu,Zn)1-xAlx)(OH)2(CO3)x/2 ∙ m H2O) sind die während der Cofällung typi-
scher Weise gebildeten Hydroxycarbonatphasen[96–98]. Selbst nach einer weiteren Be-
handlung des Präkursors bleiben diese Gerüststrukturen weitestgehend erhalten. Dieser 
Sachverhalt wird in der Literatur auch als „chemische Erinnerung“ beschrieben[97]. Ein 
Großteil der Autoren erkannten das Zinkmalachit als maßgebliche Phase im Präkursor, 
da diese zur aktivsten Spezies im letztendlich gebildeten Katalysator führt[90–92,94,95,99,100]. 
Andere identifizierten die Aurichalcitphase als besonders bedeutend, indem diese die 
Kupferdispersion im späteren Katalysator fördert[87,98,101]. Herman et al. vermuteten so-
gar, dass alle anderen Phasen unerwünscht sind und die Katalysatoraktivität verrin-
gern[98]. Im Widerspruch dazu stehen die Ergebnisse von Waller et al., die herausfanden, 
dass ein Alterungsprozess von über 30 Minuten Dauer zum kompletten Abbau des Au-
richalcits führt, weshalb sie die Ergebnisse vieler anderer Autoren bestätigten, dass Zink-
malachit die Vorstufe zu den aktivsten Katalysatoren ist[95]. Der Hydrotalcitstruktur wird 
allgemein eine untergeordnete Rolle zugesprochen[96]. Um überschüssige Ionen zu ent-
fernen wird der Präkursor im Anschluss an die Alterungsphase gewaschen und schließ-
lich getrocknet. 
Nach der Vortrocknung schließt sich ein weiterer entscheidender Schritt der Katalysa-
torsynthese an, die Calcinierung. Dabei wird der Präkursor in einer sauerstoffhaltigen 
Atmosphäre erhitzt, um die Hydroxycarbonate in die Metalloxide zu überführen. Wäh-
rend dieses Prozesses bildet sich die Nanostruktur des Katalysators aus, weshalb dieser 
von elementarer Bedeutung für die Synthese eines aktiven Katalysators ist[99]. Die Cal-
cinationstemperatur muss exakt gewählt werden, da zwar eine Zersetzung des Präkur-
sors erwünscht ist, eine Zerstörung der Struktur gleichzeitig jedoch ausgeschlossen sein 
muss. Aus diesem Grund wird die Temperatur derart gewählt, dass diese – unter paral-
leler vollständiger Überführung der Präkursoren in die Metalloxide – so gering wie mög-
lich ist[102,103]. Hohe Calcinationstemperaturen führen zu Sinterprozessen, wobei zum ei-
nen die Partikelgröße steigt und damit die Oberfläche sinkt und zum anderen eine Tren-
nung der Metalle stattfindet, weshalb der Synergieeffekt in diesem Fall nur noch einge-
schränkt wirkt[96,103,104]. Sintereffekte werden allgemein als Hauptursache der Desaktivie-
rung bei der CO2-Hydrierung im industriellen Prozess betrachtet[103]. 
Im finalen Vorbehandlungsschritt, der Reduktion, wird CuO in metallisches Kupfer über-
führt und damit der Katalysator „aktiviert“. Dabei wird ein H2/Inertgas-Gemisch mit gerin-
gen Wasserstoffanteilen (ca. 5 Vol-%) verwendet, da die Reduktion ein exothermer Vor-




gang ist und fehlende Kontrolle zur Ausbildung von Hot Spots führen kann, welche ther-
mische Zerstörungen der Morphologie begünstigen. Auch hier ist die Prozesstemperatur 
essentiell, da sich sowohl eine unvollständige Reduktion bei zu geringen Temperaturen 
als auch Sinterprozesse oder die Bildung einer Cu-Zn-Legierung bei zu hohen Tempe-
raturen negativ auf die Katalysatoraktivität auswirken[104]. 
Abb. 2.6 gibt abschließend einen schematischen Überblick über die wichtigsten Schritte 
der Katalysatorbehandlung nach der Cofällung, einschließlich der jeweiligen Auswirkun-
gen auf die Struktur. 
 
 
Abb. 2.6: Vereinfachte Darstellung der Nachbehandlungsschritte inklusive der jeweiligen Auswir-
kungen auf die Katalysatormorphologie. Abbildung entnommen aus[10] und bearbeitet.  
 
 
2.2.2 Alternative Katalysatorsysteme 
 
Die Anwendung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators hat sich im industriellen Prozess durch-
gesetzt. Da die erzielten Ausbeuten jedoch unter den genutzten Prozessbedingungen 
relativ gering sind, suchen zahlreiche Autoren nach neuartigen Katalysatorsystemen für 
die CO2-Hydrierung zu Methanol. Kupfer ist das etablierte Metall, welches die höchste 
Aktivität in diesem Verfahren zeigt, weshalb Wissenschaftler die Promotoren (Zn und Al) 
des Standardkatalysators substituierten, um unbekannte synergetische Effekte zu er-
schließen. Der strukturgebende Effekt des Aluminiumoxids kann mittels ZrO2, Ga2O3 
oder Cr2O3 ebenfalls erreicht werden[105–107]. Bei der Verwendung von ZrO2 stellte sich 
Alterung Calcinierung Reduktion
Ausbildung Mesostruktur Ausbildung Nanostruktur Aktivierung
undefinierte Partikel
Größe ca. 100 nm
dünne Nadeln
Größe ca. 20 x 200 nm
kugelförmige Partikel









die monokline Phase als vorteilhaft heraus, da durch in situ Infrarotspektrometrie eine 
deutlich höhere Konzentration der Formiatspezies, welche als Zwischenprodukt ange-
sehen wird, als beim tetragonalen ZrO2 detektiert werden konnte[107]. Saito et al. erkann-
ten, dass Al2O3 und ZrO2 die Oberflächeneigenschaften sowie die Dispersität des Kup-
fers verbessern, während Ga2O3 und Cr2O3 das Cu+/Cu0-Verhältnis optimieren. Unter 
der Annahme, dass Cu+ ebenfalls eine entscheidende Spezies ist, konnten sie ein Fünf-
komponentensystem bestehend aus Cu, ZnO, Al2O3, ZrO2 und Ga2O3 als herausragend 
aktiven Katalysator identifizieren[105]. Eine sowohl strukturelle als auch elektronische Pro-
motion scheint auch mit Magnesium möglich zu sein[68,90]. Es sorgt für die Bildung sehr 
kleiner Kupferpartikel, jedoch verteilt sich ZnO besser auf der Cu-Oberfläche, weshalb 
eine Kombination beider Elemente im Katalysator als vorteilhaft erachtet wurde[90]. CeO2 
und TiO2 sind ebenfalls mögliche Promotoren für Kupfer-basierte Katalysatoren[108,109]. 
Die gleichzeitige Verwendung beider Oxide stellte sich dabei als besonders vorteilhaft 
heraus, da ein Synergieeffekt entdeckt werden konnte. Berechnungen zeigten, dass das 
ternäre Stoffgemisch Cu/Ce/Ti, verglichen mit den jeweiligen binären Gemengen, die 
geringste Aktivierungsenergie für die Methanolsynthese aufweist[52,110,111]. Vidal et al. 
fanden einen Synergieeffekt zwischen Cu und TiC, welcher die Synthese eines dem 
Cu/ZnO-System überlegenen Katalysators ermöglichte[112]. 
Eine weitere von einigen Autoren verfolgte Strategie, neben der Substitution von einzel-
nen Katalysatorkomponenten, ist die Addition einer oder mehrerer weiterer Stoffe zu den 
etablierten Metallen. Dabei wurden vielversprechende Auswirkungen eines breiten 
Spektrums an Metalldotierungen, wie Ag, Y, Mn, Mg, La oder Pd, festgestellt[113–122]. Da 
dem Mangan zinkähnliche Eigenschaften zugesprochen werden, wird für dieses Metall 
auch eine Substitution diskutiert[123]. 
Bislang stehen Kupfer-basierte Katalysatoren im Zentrum der Forschung, da sie zum 
einen hohe Aktivitäten im Hinblick auf die Methanolsynthese zeigen und zum anderen 
relativ günstig zu erwerben sind. Da Methanol als Basischemikalie preiswert ist, müssen 
der gesamte Herstellungsprozess und damit auch der Katalysator niedrige Kosten ver-
ursachen, um wirtschaftlich zu sein. Dennoch haben diverse Autoren komplett neuartige 
Katalysatoren mit teils edlen Metallen als Aktivkomponente synthetisiert. Gute Ergeb-
nisse konnten mit Au/ZnO[124–126] und Ag/ZrO2 erzielt werden[127]. Auch Palladium konnte 
als aktives Metall bestimmt und eine Interaktion mit ZnO nachgewiesen werden[128]. Die 
intermetallische Phase GaPd2 wurde ebenfalls erfolgreich bei der Methanolsynthese ein-
gesetzt[129,130]. Überdies bilden Nickel und Gallium intermetallische Phasen aus, wobei 
besonders die Ni5Ga3-Phase im Fokus einer Reihe von Autoren steht. Diese bestimmten 




eine dem Standardkatalysator ähnlich hohe Aktivität und konnten teilweise bemerkens-
werte Ausbeuten bei Temperaturen von nur 200 °C erzielen[131–135]. Li et al. nutzten 
MnOx/Co3O4-Katalysatoren in einem Niederdruckverfahren und erreichten hohe Metha-
nolausbeuten. Allerdings detektierten sie beträchtliche Mengen an Methan und Ethen 
als Nebenprodukte, weshalb sie eine Selektivität bezüglich des Methanols von unter 
50 % erlangten[136]. 
Alternative Katalysatorsysteme scheinen für die CO2-Hydrierung in Aminen von beson-
derem Interesse, da möglicherweise ein anderer Reaktionsmechanismus in der flüssi-
gen Phase dominiert, und entsprechend andere Metalle zu einem herausragenden Ka-
talysator kombiniert werden könnten. 
 
 
2.3 Methanolsynthese in Aminen 
 
Für die Nutzbarmachung von CO2 aus industriellen Abgasen oder Biogasanlagen ist zu-
nächst ein Extraktionsschritt nötig. Hierbei wird das Gasgemisch mit einem Fangreagenz 
– für gewöhnlich eine wässrige Monoethanolaminlösung – in Kontakt gebracht, um CO2 
darin zu absorbieren[137–139]. Anschließend wird CO2 durch Energiezufuhr desorbiert und 
schließlich zu diversen Basischemikalien, wie beispielsweise Methan, Methanol oder Di-
methylether, umgesetzt[4]. Im Falle der CO2-Hydrierung zu Methanol handelt es sich um 
einen exothermen Prozess, weshalb es energetisch und wirtschaftlich sinnvoll ist, diese 
Abwärme an anderer Stelle zu nutzen. Interessanterweise sind die Beträge der Enthal-
pien von Hydrierprozess und Desorption vom Fangreagenz ähnlich groß (∆H353K für die 
Methanolsynthese aus CO2 beträgt -93,5 kJ/mol und für die Desorption von CO2 aus 
Monoethanolamin +88,9 kJ/mol)[32]. Durch den Einsatz von Wärmeübertragern kann 
demzufolge die Abwärme der Hydrierung für die CO2-Desorption genutzt werden. Alter-
nativ ist jedoch auch eine Direkthydrierung des mit CO2 beladenen Fangreagenz gefolgt 
von dessen Rückgewinnung denkbar. Dies hätte zum einen den Vorteil, dass die be-
schriebenen Wärmeeffekte minimiert werden können und zum anderen wird auf diesem 
Weg ein Prozessschritt (die Desorption) und demzufolge die hierfür benötigten teuren 
Apparaturen eingespart. Diese Verfahrensweise kann als „chemische Abkürzung“ be-
trachtet werden, wodurch der Prozess deutlich energieeffizienter wird (siehe Abb. 2.7). 
Zudem würde die Hydrierung auf diesem Weg in der Flüssigphase erfolgen, was eine 
signifikante Erhöhung des Wärmeübergangs im Vergleich mit dem etablierten Gaspha-






Abb. 2.7: Schematische Darstellung eines möglichen CCU-Prozesses unter Einsparung der 
CO2-Desorption aus dem Fangreagenz. Abbildung ähnlich zu[32]. 
 
Einen ähnlichen Ansatz verfolgt die Gruppe um Tsubaki, indem sie die Methanolsyn-
these in Alkoholen durchführen[26–30]. Durch eine Bindung an die Alkoholgruppe wird CO2 
chemisch aktiviert, was neben dem besseren Wärmeübergang, welcher in Flüssigphase 
erreicht wird, zu einer Verringerung der Reaktionstemperatur führt. Da viele CO2-
Fangreagenzien Alkoholamine sind, scheint eine Übertragbarkeit des von ihnen ermit-
telten Reaktionsmechanismus möglich. Die Bildung von Carbamaten und Hydrogencar-
bonaten bei der Zusammenführung mit CO2 ist bereits hinreichend bekannt[140,141]. Am 
häufigsten werden primäre (Monoethanolamin) und sekundäre (Diethanolamin) Alkohol-
amine verwendet. Diese weisen schnelle Absorptionskinetiken auf und bilden vorrangig 
Carbamate. Allerdings lässt sich das so angelagerte CO2 nur schwer desorbieren, wes-
halb hohe Temperaturen nötig sind, die wiederum zur Aminzersetzung führen. Die Re-
generation ist deshalb ein aufwändiger und teurer Prozess[140–142]. 
Aus diesem Grund ist die Untersuchung von tertiären Alkoholaminen als CO2-
Fangreagenzien in den Fokus der Forschung gerückt. Diese bilden Hydrogencarbonate, 
welche weniger stabil sind. Infolgedessen ist die CO2-Rückgewinnung durch geringere 
Regenerationswärmen erleichtert und entsprechend niedrigere Regenerationstempera-
turen sind nötig[140,142,143]. Durch ihre Eigenschaft CO2 sowohl chemisch als auch physi-
kalisch zu absorbieren haben sie zudem hohe Beladungskapazitäten[144]. Diethyletha-
nolamin (DEEA) wurde im Hinblick auf einen möglichen Einsatz als CO2-Fangreagenz 
untersucht, wobei trotz einer relativ langsamen Kinetik gute Absorptionseigenschaften 
ermittelt werden konnten, da die frei werdende Absorptionswärme gering ist. Dadurch 


















Die Möglichkeit der aminunterstützten CO2-Hydrierung zu Methanol wurde am Institut für 
Physikalische Chemie der TU Bergakademie Freiberg von Reller et al. als erstes nach-
gewiesen und bildet die Grundlage für diese Arbeit[32]. Sie verwendeten DEEA als Lö-
sungsmittel, da es als tertiäres Amin eine gute thermische Stabilität aufweist und im Hin-
blick auf die CO2-Absorptionseigenschaften hinreichend gut untersucht ist. Die 
Hydroxygruppe des Amins sorgt für eine chemische Modifizierung des CO2 wobei sich 
ein Zwitterion ausbildet. Diese Gegebenheit wurde auch schon von Rainbolt et al. unter-
sucht[144]. Ein wasserfreies Arbeiten ist hier wichtig, da dieses Zwitterion anderenfalls zu 
einem Hydrogencarbonat umgelagert und anschließend gelöst wird. Über diese CO2-
Aktivierung vermuteten Reller et al. einen neuartigen Reaktionsmechanismus, welcher 
möglicherweise eine attraktivere Methanolsyntheseroute darstellt. Die Autoren schlagen 
einen Reaktionsmechanismus vor, über den das Zwitterion zunächst zu einer Formiat-
spezies (Diethylaminoethylformiat) hydriert und anschließend unter Rückgewinnung des 
DEEA zu Methanol umgesetzt wird (siehe Abb. 2.8)[32]. Da das Amin eine unterstützende 
Wirkung mit Bildung einer Übergangsspezies hat und nach der Reaktion im gleichen 
Zustand wie zu Reaktionsbeginn vorliegt, kann es auch als Cokatalysator bezeichnet 
werden. Als Feststoffkatalysator wurde der etablierte Methanolsynthesekatalysator des 
Gasphasenprozesses (Cu/ZnO/Al2O3) eingesetzt. 
 
 
Abb. 2.8: Möglicher Reaktionsmechanismus der durch DEEA unterstützten CO2-Hydrierung zu 
Methanol[32]. 
 
Die Studien zur Machbarkeit der CO2-Hydrierung in Aminen zeigten eine starke Tempe-
raturabhängigkeit der stattfindenden Reaktionen[32]. Bei Temperaturen bis zu 100 °C 
konnte eine hohe CO2-Kapazität des Amins festgestellt werden, jedoch liegt die erreich-







hohe Ausbeute von etwa 50 % an Formiat detektiert. Durch Erhöhung der Reaktions-
temperatur auf 170 °C konnte die Methanolausbeute nach sechs Stunden versechsfacht 
werden, was einer TOF von 1640 mmol/(kg·h) entspricht. Gleichzeitig wurde kaum noch 
Formiat im Reaktionsgemisch nachgewiesen, was auf einen nahezu vollständigen Um-
satz zum Endprodukt unter diesen kinetisch günstigeren Bedingungen schließen lässt. 
Deshalb wurde die Bildung des Methanols aus dem Formiat unter Rückgewinnung des 
DEEA zum geschwindigkeitsbestimmenden Schritt erklärt. Durch den Einsatz von Tem-
peraturen über 200 °C kann die Reaktion nicht weiter beschleunigt werden, da Zerset-
zungsreaktionen des Lösungsmittels einsetzen. Infolgedessen wurde eine Reaktions-
temperatur von 170 °C als Optimum für die CO2-Hydrierung aufgezeigt. Dies ist aus ther-
modynamischer Sicht ein großer Vorteil gegenüber dem herkömmlichen Gasphasenpro-
zess, da der maximal erzielbare Umsatz im Gleichgewichtszustand bei tieferen Tempe-
raturen deutlich höher ist (siehe Kap. 2.1.1 Thermodynamische Betrachtungen). 
Amine sind für ihre starke Neigung zur Koordination an Metallionen mit anschließender 
Komplexbildung bekannt. Dadurch kann es zum Leaching aktiver Komponenten kom-
men, wodurch eine Desaktivierung eintritt. Dieser Sachverhalt wurde von Reller et al. 
ebenfalls analysiert. Sie fanden heraus, dass ein Cu/ZnO-Katalysator zum Kupfer-
leaching tendiert. Das durch Aluminiumoxid erweiterte Katalysatorsystem ist jedoch 
deutlich resistenter gegenüber dem Leaching, weshalb kaum noch Kupferionen in der 
Aminlösung detektiert werden konnten. Eine Wirkung von Aminen als Katalysatorgift ist 
ebenfalls bekannt, jedoch wurde eine Resistenz der verwendeten Katalysatoren gegen-
über Aminen nachgewiesen, weshalb ihr Einsatz eine vernachlässigbare Rolle bei der 
Katalysatordesaktivierung spielt[32,146]. 
 
Damit wurde gezeigt, dass die CO2-Hydrierung zu Methanol in Aminen ein vielverspre-
chender Ansatz ist, um bisherige thermodynamische Hürden zu überwinden und mög-
licherweise sogar den apparatetechnischen Aufwand im großtechnischen Maßstab zu 
reduzieren. Dennoch muss der letzte Aspekt auch mit Skepsis betrachtet werden. Im 
Vergleich zum etablierten Gasphasenprozess entfällt mit der CO2-Desorption ein Ver-
fahrensschritt, was zu einer Einsparung großer Wärmeübertrager sowie dem Desorber 
an sich führt. Allerdings muss nun ein Stoffgemisch aus drei Komponenten (Amin/Me-
thanol/Wasser) destillativ getrennt werden. Dies ist nur mit einer zweistufigen Rektifika-
tion in Form zweier in Reihe geschalteter Kolonnen realisierbar. Zunächst würde das 
Amin abgetrennt und schließlich das Methanol/Wasser-Gemisch aufgearbeitet werden. 
Welcher Prozess final wirtschaftlicher ist, muss in einer Studie zum Scaling Up validiert 
werden, nachdem alle Parameter des neuartigen Verfahrens identifiziert sind.  
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Ein Großteil der für diese Arbeit synthetisierten Katalysatoren wurde mit der Methode 
der Cofällung hergestellt. Hierfür wurden die Parameter nach Reller et al. genutzt[32], 
welche sehr gut mit den in der Literatur vorgeschlagenen Synthesebedingungen (siehe 
Kap. 2.2.1 Das Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystem) übereinstimmen. Beispielhaft wird nun 
die Synthese eines Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators dargestellt. 
Vor Synthesebeginn werden je 100 ml einer 0,1 molaren Metallnitrat- und einer 0,16 mo-
laren Natriumcarbonatlösung hergestellt. Dabei wird das Natriumcarbonat in einer höhe-
ren Konzentration verwendet, um die Einstellung des pH-Wertes zu gewährleisten. Die 
Metallnitratlösung wird mit den Metallnitrat-Hydraten hergestellt und weist ein molares 
Verhältnis der Metalle Cu:Zn:Al von 6:3:1 auf. Die Cofällung wurde mit einer Apparatur 
entsprechend Abb. 3.1 durchgeführt. 
 
 
































Vor Synthesestart wurde ein 800 ml-Becherglas mit 400 ml entionisiertem Wasser befüllt 
und auf 65 °C vorgeheizt. Die Temperaturregelung ist durch eine Regeleinheit, welche 
direkt mit der Heizplatte verbunden ist, gewährleistet. Temperatur und pH-Wert werden 
zudem mithilfe einer pH-Elektrode und eines Rechners aufgezeichnet. Dies wird durch 
eine mittels LabVIEW programmierten Software realisiert, die zudem die Schlauch-
pumpe P1 und damit die Zudosierung der Na2CO3-Lösung regelt, um einen konstanten 
pH-Wert zu realisieren (vgl. Abb. 3.2).  
 
 
Abb. 3.2: Protokoll der pH-kontrollierten Cofällung eines Cu/Zn/Al-Präkursors mit einem molaren 
Verhältnis der Metalle von 6:3:1. (I) Vorlaufphase: nach Aufheizen des destillierten Wassers wird 
für einige Minuten die Konstanz des pH-Wertes und der Temperatur überprüft. (II) Cofällung: 
parallele Zugabe der 0,1 molaren Metallnitratlösung (V̇ ≈ 1,3 ml/min) und der 0,16 molaren Natri-
umcarbonatlösung (Zugabe diskontinuierlich geregelt) bei konstanter Temperatur (65 °C) und 
konstantem pH-Wert (6,8). (III) Alterung: nach Zugabe der Metallnitratlösung wird die Suspension 
weitere 60 min bei konstanter Temperatur gerührt. Die Aufzeichnung der Cofällung und die Re-
gelung der Na2CO3-Zugabe erfolgten mit einer von Dr. Andreas Lißner programmierten 
LabVIEW-Software. 
 
Die Schlauchpumpe P2 wird ohne zusätzliche Regeleinheit betrieben und überführt die 
Metallnitratlösung unter paralleler pH-kontrollierter Na2CO3-Zugabe in etwa 1,5 h in das 
Becherglas. Die Fällung wird bei einer Temperatur von 65 °C und einem pH-Wert von 
6,8 durchgeführt. Eine homogene Durchmischung der im Becherglas befindlichen Lö-
sung wird mittels eines Magnetrührwerks erreicht. Nachdem die gesamte Metallnitratlö-
sung zugetropft ist, folgt eine Alterung von etwa 60 Minuten ohne zusätzliche Einfluss-
nahme auf den pH-Wert. Nachdem die Metallhydroxycarbonate ausgefällt und gealtert 
sind, wird der Feststoff abfiltriert und anschließend mit etwa 5 l entionisiertem Wasser 

























gewaschen, um überschüssige Ionen zu entfernen. Es folgt eine Trocknung über Nacht 
im Trockenschrank bei ca. 100 °C. 
Mittels Röntgenpulverdiffraktometrie (XRD) wird überprüft, inwiefern die erhaltenen 
Hydroxycarbonatphasen mit den in der Literatur publizierten Phasen übereinstimmen. 
Hierfür wurde ein D2 Phaser (BRUKER Corp.) Diffraktometer in BRAGG-BRENTANO-
Geometrie genutzt. Das Gerät besitzt einen LYNXEYE-Liniendetektor mit einem Öff-
nungswinkel von 5° 2 θ und arbeitet mit Ni-gefilterter Cu Kα-Strahlung (λ = 1,5406 Å). 
Der Luftspalt über der Probe wurde mithilfe einer Blende auf 3 mm reduziert, um die 
Luftstreuung zu minimieren. Die Röntgendiffraktogramme wurden im Bereich von 5° – 
80° 2 θ mit einer Schrittweite von 0,05° 2 θ und einer Zählzeit von 1 s aufgenommen. 
Die Proben werden vor der Vermessung auf einem Stahlteller aufgebracht und anschlie-
ßend der Messapparatur zugeführt. 
Der auf dem Syntheseweg der Cofällung erhaltene Präkursor weist vorrangig die Phase 
Zinkmalachit und eine hydrotalcitartige Phase auf (siehe Abb. 3.3 A). Da geringe Men-
gen anderer Phasen und amorphe Gebilde methodisch bedingt im Diffraktogramm nicht 
sichtbar sind, kann das Vorhandensein anderer Strukturen nicht ausgeschlossen wer-
den. Interessanterweise kann die Kristallstruktur des Aurichalcits nicht detektiert werden. 
Dies kann als eine Bestätigung der Ergebnisse von Waller et al. interpretiert werden, die 
feststellten, dass sich die Aurichalcitphase während des Alterungsprozesses zersetzt[95]. 
Sie scheint demzufolge möglicherweise nicht notwendig für die Herstellung eines für die 
Methanolsynthese aktiven Katalysators bzw. sogar unerwünscht zu sein. Es ist zu er-
kennen, dass die erhaltenen Reflexe teilweise verschoben zur Referenz sind, was auf 
Fremdatome im Gitter und die dadurch entstehenden Spannungen hinweisen kann, was 
wiederum positiv in der Literatur hervorgehoben wurde[48,62]. Dennoch ist die Zinkmala-
chitphase klar erkennbar, weshalb die Synthese des Präkursors als erfolgreich zu be-
werten ist. 
Im Anschluss der Trocknung wird der fertige Präkursor im Muffelofen mit einer Heizrate 
von 2 K/min bei 330 °C für 4 h calciniert, wobei die Hydroxycarbonate in die Metalloxide 
überführt werden. Das Röntgendiffraktogramm der calcinierten Probe ist in Abb. 3.3 B 
zu sehen und zeigt nur wenige, breite Reflexe, die auf einen hohen Anteil an amorphen 
Strukturen und kleine Kristallite schließen lässt. Trotz einer Verschiebung kann sowohl 
Kupferoxid als auch Zinkoxid zugeordnet werden, was auch die erwarteten Substanzen 
sind. Eine Detektion des Aluminiumoxids ist nicht möglich, da es nur in geringem Anteil 
im Katalysator vertreten und außerdem möglicherweise in amorpher Form vorhanden 
ist. 





Abb. 3.3: Röntgendiffraktogramme eines mittels Cofällung synthetisierten Cu/Zn/Al-Präkursors 
(A), der calcinierten (B) sowie der reduzierten (C) Probe. Zusätzlich sind mögliche hergestellte 
Phasen dargestellt: Hydrotalcit[96], Aurichalcit (ICSD: 193895), Zinkmalachit (ICSD: 260812), Alu-
miniumoxid (ICSD: 9771), Zinkoxid (ICSD: 57450), Kupferoxid (ICSD: 67850), Kupfer (ICSD: 
53247). Aus Gründen der Übersichtlichkeit sind nur ausgewählte Reflexe abgebildet. Besonders 
markante Reflexe sind zusätzlich hervorgehoben (gestrichelte Linie). 
 
Einige Reflexe (beispielsweise bei etwa 17° oder 61°) können keiner der vermuteten 
Referenzen zugeordnet werden. Eine Interpretation dieser Messwerte erweist sich als 
schwierig, kann jedoch möglicherweise auf Mischoxide, welche eine Kristallstruktur aus-
bilden, hinweisen. Auch eine unvollständige Calcination ist denkbar, jedoch erscheint 
dies unwahrscheinlich, da besonders markante Reflexe des Präkursors nicht mehr vor-
handen sind, was auf eine vollständige Überführung in die jeweiligen Oxide hindeutet. 
Zum Abschluss der Katalysatorsynthese, wurde der calcinierte Präkursor auf einem 
Schiffchen in ein Glasrohr gebracht. Dieses wird daraufhin mit einem H2/Ar-Gemisch 
(5:95 Vol-%) durchströmt und mit 2 K/min auf 260 °C aufgeheizt. Während dieses Pro-
 Hydrotalcit  Aurichalcit  Zinkmalachit  Aluminiumoxid











10 20 30 40 50 60 70 80
2  / °
C




zesses wird Kupferoxid zu metallischem Kupfer reduziert. Der Katalysator verweilt er-
neut für 4 h bei dieser Temperatur bevor er im kühlen Zustand zur Lagerung in eine 
Glovebox mit Argonatmosphäre überführt wird. In dieser Form wird der Katalysator als 
„aktiviert“ bezeichnet und kann für die katalytischen Untersuchungen direkt eingesetzt 
werden. Für eine Analyse dieser Probe mittels Röntgendiffraktometer sind eine Präpa-
ration in einer Glovebox und damit in Argonatmosphäre sowie ein spezieller Probeteller 
nötig. Dieser erlaubt es, eine Schutzfolie über der Probe zu positionieren, welche mithilfe 
eines Gummirings gesichert wird. Dadurch wird der Kontakt mit Luftsauerstoff und damit 
eine Reoxidation verhindert. Für diesen Zweck wird eine handelsübliche Frischhaltefolie 
aus Polyethylen verwendet, deren Reflexe separat vermessen wurden. Abb. 3.3 C zeigt 
des Röntgendiffraktogramm einer reduzierten Cu/Zn/Al-Probe, inklusive der markanten 
Folienreflexe. Es können hauptsächlich die Phasen des metallischen Kupfers sowie des 
Zinkoxids detektiert werden, weshalb auch die Reduktion als erfolgreich betrachtet wird. 
Die Reflexpositionen stimmen hier sehr gut mit den Referenzdiffraktogrammen überein, 
auch wenn die Reflexe erneut relativ breit sind. Dies spricht für klar definierte Partikel, 
die nebeneinander vorliegen und keine Mischphase bilden. Es handelt sich aufgrund der 
Reflexbreite wahrscheinlich um sehr kleine Kristallite, welche auch in besonders aktiven 




3.2 Calcination und Reduktion 
 
Die Temperaturen für die Calcination und Reduktion wurden den Arbeiten von Reller et 
al. entnommen und sind in Einklang mit den Publikationen anderer Autoren[32,68,91]. Den-
noch wurden diese Werte zusätzlich mittels thermogravimetrischer und infrarotspektro-
metrischer Messungen verifiziert. Die thermischen Analysen erfolgten mit dem Gerät 
Sensys TG/DTA (SETARAM). Zur Untersuchung der Proben wurden ein Tiegel aus Ko-
rund und ein Gasstrom von 20 ml/min bei einer Heizrate von 5 K/min verwendet. Die 
Apparatur ist zudem mit einem Infrarotspektrometer Varian Excalibur Series 3100 
Spektrometer (VARIAN), welches mit einem MCT-Detektor ausgestattet ist, gekoppelt. 
Die Messungen wurden von Frau Bianca Störr durchgeführt. 
 





Abb. 3.4: Thermogravimetrische und infrarotspektrometrische Untersuchungen eines selbst syn-
thetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators. Es sind jeweils die Massenabnahmen sowie die IR-Signale 
dargestellt. Die Heizrate beträgt 5 K/min bei einem Gesamtgasstrom von 20 ml/min. (A) Präkur-
sor in einem Argonstrom. (B) Reduktion in einem Strom bestehend aus 5 Vol-% H2 in Ar. Es 
wurde dieselbe Probe nach der Behandlung aus A genutzt. (C) Präkursor in einem Argonstrom. 
Nach Aufheizen auf 330 °C folgt eine Haltezeit von vier Stunden. (D) Reduktion in einem Strom 
bestehend aus 5 Vol-% H2 in Ar. Es wurde dieselbe Probe nach der Behandlung aus C genutzt. 
Nach Aufheizen auf 260 °C folgt eine Haltezeit von zwei Stunden. (E) Messung in einem Ar-
gonstrom derselben Probe nach Behandlung D. Die Massenabnahmen beziehen sich jeweils auf 
die Masse des eingesetzten Präkursors (entsprechend aus A bzw. C). Für eine bessere Über-
sichtlichkeit wurden die Massenabnahmen der markanten Stufen markiert. 
 
Aus den Abb. 3.4 A aufgezeigten IR-Signalen geht hervor, dass eine Wasserabgabe des 
Präkursors beim Aufheizen in zwei Stufen erfolgt. Die erste Stufe, welche bei relativ ge-
ringen Temperaturen von etwa 100 °C zu erkennen ist, kann vermutlich der Desorption 
von physikalisch gebundenem Kristallwasser zugeschrieben werden. Bei höheren Tem-
peraturen (zweite Stufe mit Maximum bei etwa 270 °C) wird schließlich auch das che-
misch gebundene Wasser aus der Probe entfernt. Anhand des Verlaufs der Intensität 
der CO2-Bande im IR-Spektrometer wird – abgesehen von kleineren Peaks – hauptsäch-
lich die Zersetzung von drei verschiedenen Carbonatspezies bei etwa 310 °C, 390 °C 
und 510 °C ersichtlich. Dies ist bemerkenswert, da im Röntgendiffraktogramm nur zwei 
unterschiedliche Phasen identifiziert werden konnten (vgl. Abb. 3.3). Die Röntgendiffrak-
































































































turen mit geringen Stoffmengenanteilen im Signalrauschen untergehen oder von ande-
ren Reflexen leicht überlagert werden können. Deshalb ist es möglich, dass eine Carbo-
natspezies, welche sich durch eine geringe Massenabnahme in der thermogravimetri-
schen Messung auszeichnet, im Diffraktogramm nicht ersichtlich ist. Zudem konnten 
nicht alle Reflexe in Abb. 3.3 A eindeutig einer Phase zugeordnet werden, weswegen 
auch das Vorhandensein einer bislang unbeachteten Spezies denkbar ist. Außerdem 
besteht die Möglichkeit, dass die unbekannte Carbonatspezies eine amorphe Struktur 
aufweist, sodass sie im Diffraktogramm nicht sichtbar ist.  
Da die Zersetzung der Carbonatspezies bei einer Temperatur von etwa 310 °C mit einer 
Wasserfreisetzung einhergeht, liegt die Vermutung nahe, dass diese Phase chemisch 
gebundenes Wasser enthält, welches beim Zerfall ebendieser abgegeben wird. Anhand 
des im Diffraktogramm detektierten Kupferoxids nach der Calcination bei 330 °C (vgl. 
Abb. 3.3 B) kann die erste Stufe der CO2-Desorption der Zersetzung eines Kupfercar-
bonathydroxids zugeordnet werden. Ebenso ist der Zerfall der wasserhaltigen Hydrotal-
citphase (allg. Summenformel: ((Cu,Zn)1-xAlx)(OH)2(CO3)x/2 ∙ m H2O) in diesem Tempe-
raturbereich denkbar. Obwohl Behrens et al. geringere Zersetzungstemperaturen iden-
tifizierten (hauptsächlich bei 180 °C)[96], können Wechselwirkungen mit anderen Phasen 
des Cu/Zn/Al-Präkursors, die zu einer Erhöhung der Zerfallstemperatur führen, nicht 
ausgeschlossen werden.  
Anhand dieser Ergebnisse kann festgehalten werden, dass eine Calcinationstemperatur 
von 330 °C nicht ausreichend ist, um alle Carbonatspezies in die jeweiligen Oxide zu 
überführen. Diesen Befund konnten bereits andere Wissenschaftler beobachten und sie 
stellten fest, dass die „Hochtemperaturcarbonatspezies“ positive Auswirkungen auf die 
katalytische Aktivität hat, wobei ihr vorrangig strukturgebende Effekte zugeschrieben 
wurden[91,97]. Bems et al. identifizierten die Aurichalcitphase als stabile Struktur bei hohen 
Temperaturen[97]. Diese Aussage kann jedoch anhand der Ergebnisse der vorliegenden 
Arbeit nicht überprüft werden, da kein Aurichalcit im Präkursor nachgewiesen werden 
konnte. 
Nach der Calcination des Cu/Zn/Al-Präkursors bis 700 °C wurde die Probe abgekühlt 
und anschließend in einer reduktiven Atmosphäre erneut erhitzt (siehe Abb. 3.4 B). Da-
bei ist ein deutlicher Massenabfall bis zu der von Reller et al. genutzten Reduktionstem-
peratur von 260 °C erkennbar[32]. Da mittels des Infrarotspektrometers eine Abgabe von 
Wasser detektiert werden kann, ist klar, dass an dieser Stelle die Reduktion eines Oxids 
stattfindet. Deshalb scheint eine Reduktionstemperatur von 260 °C ausreichend zu sein. 
Um einen möglichen Erfolg der Calcination bzw. Reduktion bei 330 °C bzw. 260 °C prü-
fen zu können, wurden zusätzliche Messungen durchgeführt, bei denen die Proben im 




entsprechenden Gasstrom auf ebendiese Temperaturen erhitzt wurden (siehe Abb. 3.4 
C und D). Mittels der Calcination bei 330 °C wird ein deutlicher Massenabfall des 
Präkursors mit paralleler Wasserfreisetzung analog zur Messung bis 700 °C erreicht. 
Jedoch ist das Vorhandensein von nur einem CO2-Peak auffällig, was auf die Zersetzung 
von nur einer Carbonatspezies schließen lässt. Demzufolge erscheint eine Calcinations-
temperatur von 330 °C zunächst ungenügend, da nicht alle Carbonate in die entspre-
chenden Oxide überführt werden. Dieser Sachverhalt ist auch am geringeren Massen-
verlust bei diesem Versuch im Vergleich zur Messung bis 700 °C erkennbar. Während 
der Reduktion des Präkursors, der bei 330 °C calciniert wurde (siehe Abb. 3.4 D), fällt 
ein entscheidender Unterschied zur Messung aus Abb. 3.4 B auf. Neben der Wasserab-
gabe ist auch eine Freisetzung von CO2 mittels der Infrarotspektren erkennbar. Diese 
CO2-Abgabe wird vermutlich durch die Zersetzung einer Carbonatspezies hervorgeru-
fen, welche unter reduktiven Bedingungen eine geringere thermische Stabilität aufweist. 
Diese Tatsache kann mit einer möglichen Destabilisierung dieser Spezies durch die Re-
duktion des Kupferoxids begründet werden. Durch die Zerstörung einer Gitterstruktur, 
welche Wechselwirkungen zwischen Kupferoxid und einer Carbonatspezies zeigt, wird 
der Abbau des Carbonats gegebenenfalls erleichtert. Unter dieser Annahme ist die 
Mitteltemperaturcarbonatspezies der Zersetzung des Zinkcarbonats zuzuordnen, da 
Wechselwirkungen zwischen Kupfer und Zink in der Literatur nachgewiesen werden 
konnten[51,54,59,101].  
Werden die Summen der Massenverluste von Calcination und Reduktion aus den 
Abb. 3.4 A und B mit denen der Abb. 3.4 C und D verglichen, kann eine annähernde 
Übereinstimmung festgestellt werden. Durch die Kombination der Calcinations- und Re-
duktionstemperaturen von 330 °C bzw. 260 °C kann demzufolge annähernd das gleiche 
Resultat wie mit Temperaturen von jeweils 700 °C erreicht werden. Wird die Probe im 
Anschluss an die Reduktion bei 260 °C in einem Argonstrom bis auf 700 °C erhitzt, wird 
lediglich ein leichter Massenabfall von etwa 3 % beobachtet, der sich in zwei Abschnitte 
gliedern lässt (siehe Abb. 3.4 E). Der Massenverlust von ca. 1 % bei etwa 160 °C, wel-
cher mit einem Wassersignal einhergeht, ist vermutlich auf Wassermoleküle zurückzu-
führen, die bei der vorhergehenden Behandlung im Analysenraum verblieben sind (er-
möglicht durch die Ansammlung von Wassermolekülen in Totzonen der Probenkammer) 
und von der Probe resorbiert wurden. Eine zweite Stufe ist bei etwa 450 °C mit gleich-
zeitiger CO2-Freisetzung erkennbar. Die thermisch stabilste Carbonatspezies scheint 
folglich nicht unter den von Reller et al. gewählten Bedingungen für die thermischen Be-
handlungen zersetzt zu werden. Die bereits von anderen Autoren beschriebene Hoch-
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temperaturcarbonatspezies ist somit auch in dem im Rahmen dieser Arbeit synthetisier-
ten Katalysator enthalten. Es handelt sich allerdings mutmaßlich nur um eine Spezies 
und nicht um zwei unterschiedliche, was durch die Ergebnisse der thermogravimetri-
schen Analyse, welche in den Abb. 3.4 A dargestellt ist, zu vermuten war. Die Verschie-
bung der Zersetzung der „Mitteltemperaturcarbonatspezies“ (Zerfall im Argonstrom bei 
etwa 390 °C) zu geringeren Temperaturen unter reduktiven Bedingungen ermöglicht 
eine Temperaturreduktion der nötigen thermischen Behandlung. Dadurch können ther-
mische Zerstörungs- und Sinterprozesse minimiert werden. 
Anhand dieser Resultate können die gewählten Calcinations- und Reduktionstempera-
turen als geeignet bewertet werden. 
 
 
3.3 Vergleich eines selbst synthetisierten mit einem 
kommerziell erworbenen Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator 
 
Um einen Einfluss der Prozessbedingungen oder der Art des Amins auf die Methanol-
synthese besser untersuchen zu können, kommt für diese Versuche ein industriell syn-
thetisierter Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator zum Einsatz. Dies ist unumgänglich, da eigene 
Syntheseansätze relativ geringe Katalysatormassen (etwa 10 g) liefern und diese nicht 
für beliebig viele Experimente ausreichen würden. Verschiedene Chargen zeigen mög-
licherweise leicht unterschiedliche Aktivitäten, sodass die Verwendung eines Standard-
katalysators die Vergleichbarkeit bei den Untersuchungen zu den Prozessbedingungen 
erleichtert. Der Katalysator wurde von der Firma ALFA AESAR gekauft und wird im Fol-
genden als „AA-Kat“ bezeichnet. Zur Überprüfung der Gleichartigkeit des kommerziell 
erworbenen Katalysators und eines selbst synthetisierten Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators 
werden diese im folgenden Kapitel bezüglich ihrer Eigenschaften verglichen. 
Vor den strukturellen Untersuchungen beider Katalysatoren erfolgte eine Analyse mittels 
der optischen Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma (ICP-OES). 
Hierfür wurden die Proben zunächst in konzentrierter Salpetersäure aufgelöst. Während 
der selbst synthetisierte Katalysator vollständig gelöst werden konnte, verblieben einige 
Partikel nach der Säurebehandlung des AA-Katalysators in ungelöster Form. Eine nä-
here Analyse des ungelösten Anteils wird in Kap. 3.3.4 Rasterelektronenmikroskopie 
und energiedispersive Röntgenspektroskopie vorgenommen. Die Ergebnisse, welche in 
Tab. 3.1 dargestellt sind, beziehen sich demzufolge lediglich auf die Metallkomponenten, 
die gelöst werden konnten. Die Messungen wurden von Frau Katharina Strecker vom 
Institut für Analytische Chemie durchgeführt und zeigen eine sehr gute Übereinstimmung 




mit den Angaben des Herstellers bzw. den für die Synthese gewählten Metallanteilen 
des selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators. Die eigens durchgeführte Synthese 
mittels Cofällung ist demzufolge als erfolgreich zu bewerten. 
 
Tab. 3.1: Zusammensetzungen des AA-Katalysators (Produktnr.: 45776, Lot Nr.: I06Z036) und 
des selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators. (a) Angaben des Herstellers bezogen auf die 
Metalloxide. (b) Berechnete Werte bezogen auf die Metalle (hier wurden nur die Massenanteile 
der bekannten Metalle berücksichtigt, die sich nur zu 99,6 % summieren). (c) Gewünschte Zu-
sammensetzung des selbst synthetisierten Katalysators bezogen auf die Metalle. Beide Proben 
wurden zusätzlich mittels ICP-OES im Hinblick auf ihre Zusammensetzung untersucht.  
Katalysator  CuO/Cu ZnO/Zn Al2O3/Al MgO/Mg 
AA-Kat 
Herstellerangabe(a) 
/ wt-% 63,5  24,7  10,1  1,3  
Herstellerangabe(b) 
/ mol-% 59,9  22,8  14,9  2,4  
ICP-OES 
/ mol-% 61,0 23,0  13,4  2,6  
Cu/Zn/Al-Kat 
Ziel(c) 
/ mol-% 60  30  10  0  
ICP-OES 
/ mol-% 60,4  29,5  10,1  0  
 
 
Der AA-Katalysator hat eine dem selbst synthetisierten Katalysator ähnliche Zusammen-
setzung (siehe Tab. 3.1), weshalb er sich gut als Vergleichssubstanz eignet. Der Haupt-
unterschied besteht im Vorhandensein von weiteren Metallkomponenten, wie Magnesi-
umoxid, welches vor allem dem Zweck dient, die Resistenz gegenüber Vergiftungen und 
damit die Katalysatorstandzeit zu erhöhen[103]. Da sich die analysierten Oxide nur zu 
99,6 wt-% summieren, sind weitere Dotierungen oder Verunreinigungen nicht auszu-
schließen. Auch die Verwendung von einem Klebstoff zur Stabilisierung der Pellets, 
wodurch die Massendifferenz erklärt werden kann, ist denkbar. Ein weiterer Unterschied 
zum selbst hergestellten Katalysator besteht in den Anteilen von Zink und Aluminium, 
welche leicht voneinander abweichen. Von Interesse ist, welchen Einfluss die Variation 
der Zusammensetzung auf die Katalysatorstruktur sowie die Aktivität bei der Methanol-
synthese hat. An dieser Stelle werden die Katalysatoren vorrangig im Hinblick auf ihre 
Struktur charakterisiert. Performanceunterschiede werden in Kap. 4.3 Aktivitätsbestim-
mung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystems für die CO2-Hydrierung in Triethylamin nä-
her diskutiert.  
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Da der industrielle Katalysator in Form von Pellets erworben wird, muss er für die Cha-
rakterisierung und die katalytischen Versuche zerkleinert werden. Dies geschieht mittels 
einer Planeten-Monomühle (PULVERISETTE 6 classic line der Firma FRITSCH) bei einer 
Drehzahl von 300 min-1 für 10 min in einem Zirkoniumdioxidgefäß. 
 
 
3.3.1 Röntgendiffraktometrische Analyse 
 
Der Vergleich der Röntgendiffraktogramme des industriellen und des selbst synthetisier-
ten Katalysators bestätigt die erwartete Ähnlichkeit beider Katalysatoren (siehe 
Abb. 3.5).  
 
 
Abb. 3.5: Röntgendiffraktogramme des selbst synthetisierten Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators (grau) 
und des von ALFA AESAR erworbenen Katalysators “AA-Kat“ (schwarz). Zusätzlich sind folgende 
Referenzen dargestellt: Zinkoxid (ICSD: 57450), Kupferoxid (ICSD: 67850), Kupfer (ICSD: 
53247). Aus Gründen der Übersichtlichkeit sind nur ausgewählte Reflexe abgebildet. (A) Calci-
nierte Katalysatoren. (B) Reduzierte Katalysatoren. 
 
Während sich die calcinierten Proben besonders im Hinblick auf die Intensität der Re-
flexe unterscheiden, sind die Diffraktogramme der reduzierten Katalysatoren nahezu 
identisch. Der einzige, auffällige Strukturunterschied zwischen den beiden Stoffsyste-
men wird durch den markanten Reflex bei etwa 27° 2 θ charakterisiert. Dieser ist sowohl 
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im calcinierten, als auch im reduzierten Zustand der Probe vorhanden. Eine nähere Un-
tersuchung dieser Phase wurde durch eine Elementanalyse ermöglicht, die in 
Kap. 3.3.4 Rasterelektronenmikroskopie und energiedispersive Röntgenspektroskopie 





Beide Katalysatoren wurden bezüglich ihrer spezifischen Oberflächen mithilfe von Stick-
stoffadsorptionsmessungen untersucht. Für die Analysen wurde das Gerät BELSORP-
mini II (BEL JAPAN, Inc.) mit der zugehörigen Software BELMaster verwendet. Den Mes-
sungen ist jeweils eine thermische Behandlung unter Vakuum (10-3 mbar) vorgelagert, 
um adsorbierte Moleküle, wie beispielsweise Wasser, zu entfernen. Hierfür wird die 
Probe mit einer Heizrate von 2 K/min von Raumtemperatur auf 150 °C aufgeheizt und 
verweilt bei dieser Endtemperatur für 6 h. Anschließend findet die Bestimmung der spe-
zifischen Oberfläche statt. Hierfür wird eine Stickstoffadsorption und -desorption in ei-
nem Relativdruckbereich von 0,02 ≤ p/p0 ≤ 0,95 durchgeführt. Es wurde eine langsame 
Entgasungsrate und ein Gleichgewichtskriterium (= Zeitraum, in dem der Druck an jedem 
Messpunkt innerhalb eines Toleranzbereiches konstant bleibt) von 420 s gewählt. Die 
Auswertung der spezifischen Oberflächen erfolgte mittels der Methode nach BRUNAUER, 
EMMET und TELLER unter der Annahme einer mittleren Querschnittsfläche eines Stick-
stoffmoleküls von 0,162 nm2. Sauerstoffempfindliche Proben wurden in einer Glovebox 
präpariert und mit einer speziellen Kappe, die das Eindringen von Luft verhindert, verse-
hen. 
 
Tab. 3.2: Mittels Stickstoffadsorption erhaltene spezifische Oberflächen der calcinierten (calc) 
und reduzierten (red) Proben des selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators sowie des AA-
Katalysators (AA-Kat). Da der AA-Kat bereits in calcinierter Form erworben wurde, wurde er in 
der Tabelle ohne Index dargestellt. 
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Mittels der Stickstoffadsorptionsmessungen wurden die spezifischen Oberflächen für 
den selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysator und den AA-Katalysator jeweils in cal-
cinierter und reduzierter Form ermittelt. 
Aus Tab. 3.2 geht hervor, dass sich die spezifischen Oberflächen aller untersuchten Ka-
talysatoren in der gleichen Größenordnung befinden. Dies deutet zum einen darauf hin, 
dass die Makrostruktur der Katalysatoren während der Reduktion vermutlich erhalten 
bleibt. Zum anderen unterscheiden sich die selbst synthetisierte und die kommerziell 
erworbene Probe scheinbar kaum voneinander. Der selbst synthetisierte Katalysator 
zeigt etwas höhere spezifische Oberflächen, jedoch ist der Unterschied besonders im 
Hinblick auf die beiden reduzierten Proben nicht signifikant, sodass diese als gleichwer-
tig zu bewerten sind. Werden jeweils die calcinierten mit den zugehörigen reduzierten 
Substanzen verglichen, fällt ein unterschiedlicher Trend zwischen den verschiedenen 
Katalysatorproben auf. Während der selbst synthetisierte Katalysator nach der Reduk-
tion eine geringfügig kleinere spezifische Oberfläche aufweist, steigt sie beim AA-
Katalysator während dieses thermischen Behandlungsschrittes. Thermische Behandlun-
gen sind für gewöhnlich mit einer gewissen Zerstörung der Porenstruktur verbunden, 
weshalb von einer Verringerung der Oberfläche ausgegangen werden kann. Das bemer-
kenswerte Verhalten des AA-Katalysators, bei dem sich die Größe der spezifischen 
Oberfläche während des Reduktionsvorgangs steigert, kann möglicherweise auf die zu-
sätzlichen Komponenten in dieser Probe zurückgeführt werden, welche der Stabilisie-





Die Oberflächenzusammensetzung der Katalysatorproben wurde mittels der Röntgen-
photoelektronenspektroskopie (XPS) bestimmt. Diese Untersuchungen sind von beson-
derer Bedeutung, da die Oberfläche vorrangig am Katalyseprozess beteiligt ist und diese 
eine andere Verteilung der Komponenten aufweisen kann als der Bulk. Die Oberflä-
chenanalysen wurden mittels eines XP-Spektrometers von SPECS vorgenommen. Die 
Anregung wurde über monochromatische Al Kα-Strahlung (E = 1486,6 eV, 
λ = 8,3401 Å) und einer Anodenleistung von 200 W ermöglicht. Die Detektion der Elek-
tronen erfolgte mittels eines Phoibos 150 MCD-9 Halbkugelanalysators bei 
p < 5 · 10-10 mbar im Analysemodus Fixed Analyser Transmission.  
 
 




Die XP-Spektren wurden unter Verwendung folgender Parameter aufgenommen: 
 
• Übersichtsspektren:  Epass = 50 eV, Estep = 0,500 eV, tdwell = 0,1 s 
• Detailspektren:  Epass = 15 eV, Estep = 0,075 eV, tdwell = 0,5 s. 
 
Die Auswertung der Detailspektren erfolgte in den folgenden Regionen: 
 
• Cu2p3/2 bei etwa 934 eV für Cu2+ und 932 eV für Cu0  
• Zn2p3/2 bei etwa 1022 eV für Zn2+  
• Al2s bei etwa 117 für Al3+. 
 
Die Proben neigen durch ihre nicht-leitenden Eigenschaften zur Aufladung, welche durch 
eine Bestrahlung der Katalysatoren mit niederenergetischen Elektronen einer flood gun 
(Einstellungen wurden für jede Probe optimiert) kompensiert wird. Für die Untersuchun-
gen der luft-empfindlichen Proben wurde eine spezielle Transferzelle genutzt, sodass 
die Präparation in einer Glovebox durchgeführt werden konnte. Die Messungen und Pro-
benpräparationen erfolgten durch Herrn Pit Völs. Die Auswertung wurde für die AA-
Katalysatoren von Herrn Pit Völs und für den selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysator 
von Herrn Dominic Maximilian Walter vorgenommen.  
Durch das Vorhandensein vieler oxidischer Spezies ist ein hoher Anteil von Sauerstoff 
(ca. 40-50 %) detektiert worden, welcher jedoch aufgrund der geringen Aussagekraft 
vernachlässigt wird. Im Fokus sollen vor allem die Metalle stehen, da sie einen direkten 
katalytischen Einfluss haben. Dennoch konnte in allen Proben Kohlenstoff nachgewie-
sen werden, welcher den verbliebenen Carbonatspezies zugeschrieben werden kann. 
Das Vorhandensein signifikant höherer Kohlenstoffanteile auf der Oberfläche der calci-
nierten verglichen mit den reduzierten Katalysatoren (ca. 25 % bzw. 13 %) bestätigt 
diese Annahme und untermauert die angenommene Zersetzung einer Carbonatspezies 
mit einhergehender CO2-Freisetzung während des Reduktionsprozesses (vgl. Kap. 3.2 
Calcination und Reduktion). Da eine Auswertung des Aluminiumgehalts bei den Mes-
sungen des AA-Katalysators aufgrund von Überlappungen mit den Kupfersignalen nicht 
möglich ist, wird an dieser Stelle nur das Verhältnis von Kupfer zu Zink auf der Kataly-
satoroberfläche diskutiert. Viele Autoren setzten sich vorrangig mit diesen Metallen und 
deren Eigenschaften bezogen auf die Methanolsynthese auseinander, da sie als aktive 
Komponenten für dieses Katalysatorsystem identifiziert wurden (vgl Kap. 2.2.1 Das 
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Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystem). Besonders die vermutete Bewegung von ZnOx auf 
Kupferoberflächen kann anhand der XPS-Messungen verifiziert werden. 
Mittels der Oberflächenanalysen der Katalysatoren konnte das Vorhandensein von Zn2+ 
in sämtlichen Proben nachgewiesen werden. Zudem enthalten erwartungsgemäß alle 
calcinierten Proben Cu2+ und die reduzierten Proben entsprechend metallisches Cu0. Die 
von mehreren Autoren als aktive Spezies beschriebenen Cu+-Ionen konnten in keinem 
der untersuchten Katalysatoren detektiert werden[50–53]. Dennoch besteht die Möglich-
keit, dass diese Zentren erst unter Reaktionsbedingungen gebildet werden. In diesem 
Fall können sie nicht im ungenutzten Katalysator nachgewiesen werden, weshalb eine 
Beteiligung dieser Spezies an der Katalyse an dieser Stelle nicht ausgeschlossen wer-
den kann. Tab. 3.3 stellt die Ergebnisse der Oberflächenanalyse dar.  
 
Tab. 3.3: Mithilfe der XPS ermittelte Cu:Zn-Verhältnisse der calcinierten (calc) und reduzierten 
(red) Proben des selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators sowie des AA-Katalysators (AA-
Kat). Da der AA-Kat bereits in calcinierter Form erworben wurde, wurde er in der Tabelle ohne 
Index dargestellt. Für die Berechnung der calcinierten Proben wurde die Cu2+-Spezies und für die 
reduzierten Proben die Cu0-Spezies verwendet. (a) Berechnung unter Berücksichtigung des ge-
samten detektierten Kupfers. (b) Berechnung lediglich unter Berücksichtigung der reduzierten 
Kupferspezies. 
Katalysator Cu:Zn-Verhältnis 




AA-Kat  1,29 
AA-Kat_red  0,55 
 
 
Hierbei ist zu beachten, dass bei der Untersuchung der reduzierten Probe des selbst 
synthetisierten Katalysators (Cu/Zn/Al-Kat_red) sowohl metallisches als auch oxidisches 
Kupfer detektiert werden konnte. Dieser Sachverhalt kann durch eine unvollständige Re-
duktion aber auch eine Teiloxidation während der Probenpräparation hervorgerufen wor-
den sein. Vermutlich ist die zweite Möglichkeit hier zutreffend, da in Kap. 3.2 Calcination 
und Reduktion gezeigt werden konnte, dass die Reduktion unter den gewählten Bedin-
gungen erfolgreich verläuft. Deshalb muss die gesamte Kupfermenge mit der ursprüng-
lich reduzierten Menge gleichgesetzt und ebendiese für die Berechnung herangezogen 
werden. Dennoch sind die Cu:Zn-Verhältnisse in Tab. 3.3 für beide Möglichkeiten ange-




geben. Im Gegensatz dazu konnte beim reduzierten AA-Katalysator lediglich metalli-
sches Kupfer auf der Oberfläche detektiert werden. Für die reduzierten Katalysatoren ist 
das Verhältnis von Cu0:Zn von Bedeutung, da Cu0 die hauptsächlich aktive Spezies für 
die Methanolsynthese darstellt (vgl. Kap. 2.2.1 Das Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystem). 
Das Cu:Zn-Verhältnis sollte entsprechend der Gesamtzusammensetzung in etwa zwei 
betragen (siehe Tab. 3.1 S. 32). Bei Betrachtung der Oberfläche aller Katalysatoren 
(siehe Tab. 3.3) kann allerdings erstaunlicherweise festgestellt werden, dass Kupfer in 
sämtlichen Proben unterrepräsentiert, bzw. Zink überrepräsentiert ist. Folglich sammelt 
sich Zink an der Feststoffoberfläche an, während sich ein relativ hoher Anteil der ver-
meintlich aktiven Phase (Cu) im Bulk befindet und damit unzugänglich für den Kataly-
seprozess ist. Unter der Annahme eines komplexeren Reaktionsmechanismus, trifft 
diese Aussage jedoch nur teilweise zu. Beispielsweise vermutet die Gruppe um Behrens, 
dass vor allem Stufen zwischen Kupfer und Zink besonders aktive Zentren bezüglich der 
Methanolsynthese aus CO2 und H2 darstellen[64,66]. In diesem Fall ist zunächst unklar, 
welchen Wert das Verhältnis beider Metalle idealerweise annehmen sollte und entspre-
chend Gegenstand weiterer Untersuchungen ist. 
Die Überrepräsentation von Zink auf der Katalysatoroberfläche verstärkt sich nach der 
Reduktion bei beiden Katalysatoren. Diese Beobachtung deckt sich mit den Ergebnissen 
anderer Arbeitsgruppen, welche eine Bewegung von ZnOx auf der Katalysatoroberfläche 
unter Ausbildung besonders aktiver Zentren vermuten[57–59]. 
Bei einer Gegenüberstellung der Oberflächenzusammensetzung der untersuchten Ma-
terialien fällt ein besonders geringes Cu:Zn-Verhältnis beim AA-Katalysator (0,55 im Ver-
gleich zum Cu/Zn/Al-Kat mit 0,72) auf. Aufgrund eines fehlenden schlüssigen Belegs, 
welches Cu:Zn-Verhältnis die aktivsten Methanolsynthesekatalysatoren liefert, ist eine 
Bewertung dieser Sachlage jedoch nicht möglich. Einerseits existiert beim AA-
Katalysator weniger Kupfer auf dessen Oberfläche, welches als aktive Spezies identifi-
ziert wurde, andererseits könnte gerade die Anreicherung von Zink und die damit ein-
hergehenden Wechselwirkungen mit Kupfer besonders aktive Zentren kreieren, um ei-
nen herausragenden Katalysator zu entwickeln.  
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3.3.4 Rasterelektronenmikroskopie und energiedispersive Rönt-
genspektroskopie 
 
Um die Oberflächenbeschaffenheit der Katalysatoren optisch vergleichen zu können, 
wurden die Proben mit dem Rasterelektronenmikroskop (REM) vermessen. Die Analy-
sen wurden am Institut für Geologie von Frau Anja Obst durchgeführt. Sie nutzte das 
Gerät JEOL JSM-7001F, welches mit einem energiedispersiven Röntgenspektroskop von 
BRUKER ausgestattet ist. Für die Untersuchungen wurden die Proben jeweils mit Gold 
gesputtert, um die Leitfähigkeit zu erhöhen und damit aussagekräftigere Bilder zu erhal-
ten. Die Messungen wurden mit einer Beschleunigungsspannung von 3 kV und einem 
Arbeitsabstand von 10,1 mm durchgeführt. 
Die REM-Aufnahmen (siehe Abb. 3.6) zeigen deutlich, dass sich die makroskopischen 
Strukturen des selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators und des AA-Katalysators 
deutlich voneinander unterscheiden. Während die selbst synthetisierte Probe relativ 
große, abgerundete Partikel mit porenreicher Oberfläche besitzt, zeigt der AA-
Katalysator eine sehr heterogene Morphologie. Dabei sind unter anderem größere Par-
tikel mit glatter Oberfläche zu erkennen, auf welchen sich unregelmäßige, scharfkantige, 
kleine Partikel befinden. Aus diesen relativ kleinen Gebilden scheinen sich Agglomerate 
zu entwickeln, wodurch diese Probe hauptsächlich definiert ist. Die abweichende Poren-
struktur dieser Probe begründet möglicherweise die geringere spezifische Oberfläche im 
Vergleich zum selbst synthetisierten Katalysator (vgl. Kap. 3.3.2 Stickstoffadsorptions-
messungen). 
Beim Vergleich des Präkursors und der calcinierten Probe des selbst synthetisierten 
Cu/Zn/Al-Katalysators sind kaum Unterschiede in der Morphologie erkennbar. Demzu-
folge wird die Morphologie durch den Calcinationsprozess scheinbar nicht verändert. 
Dies ist ein bemerkenswerter Sachverhalt, da sich die Hydroxycarbonate des Präkursors 
unter Abgabe von CO2 und Wasser zersetzen und dabei Lücken im zuvor vorhandenen 
Gitter entstehen müssten, was zu einem Einbruch der Struktur führen kann. Diese Struk-
turzerstörung scheint jedoch nicht einzutreten, was die ausschlaggebende Rolle der kor-
rekt synthetisierten Präkursorspezies auf den aktiven Katalysator unterstreicht und auch 
bereits durch andere Autoren hervorgehoben wurde[91,97]. 




Cu/Zn/Al-Kat-Präkursor Cu/Zn/Al-Kat-calc AA-Kat 
   
   
   
Abb. 3.6: REM-Aufnahmen eines selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Präkursors (A, D, G), der zuge-
hörigen calcinierten Probe (B, E, H) und des AA-Katalysators (C, F, I) bei 500-facher (A-C), 1000-
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Neben der Morphologie ist auch die lokale Elementverteilung auf der Oberfläche von 
Bedeutung, welche mithilfe der energiedispersiven Röntgenspektroskopie (EDX) analy-
siert wurde. Auch bei diesen Messungen spiegelt sich die starke strukturelle Ähnlichkeit 
des selbst synthetisierten Cu/Zn/Al-Katalysators vor und nach der Calcination wider (vgl. 
Abb. 3.7 oben mit Abb. A.1 im Anhang S. 113). Deshalb werden im Folgenden vereinfa-
chend lediglich die calcinierten Proben miteinander verglichen. Für beide Substanzen ist 
eine relativ homogene Verteilung von Kupfer und Zink auf der gesamten Oberfläche er-
kennbar (siehe Abb. 3.7). Die Ergebnisse des EDX-Mapping für die beiden Katalysato-
ren unterscheiden sich vorrangig in der Aluminiumverteilung. Während der selbst syn-
thetisierte Katalysator größere Flächen mit Aluminiumansammlungen aufzeigt, können 
beim AA-Katalysator mitunter punktuelle Spitzen des Aluminiumanteils detektiert wer-
den. 
Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass eine Bewertung der strukturellen Ei-
genschaften beider Systeme inklusive einer Voraussage der Aktivität bezüglich der Me-
thanolsynthese nicht widerspruchsfrei möglich ist. Mittels XRD konnte gezeigt werden, 
dass sich die Kristallstruktur beider Katalysatoren stark ähnelt. Dennoch unterscheiden 
sich die Proben deutlich in ihrer Morphologie. Der selbst synthetisierte Cu/Zn/Al-Kataly-
sator besitzt größere Partikel mit zahlreichen kleinen Poren, die zu einer leicht erhöhten 
spezifischen Oberfläche im Vergleich zum AA-Katalysator führen, was einen Vorteil der 
selbst synthetisierten Probe darstellt. Möglicherweise neigt der Katalysator aufgrund die-
ser Porenstruktur jedoch zu einer schnelleren Desaktivierung, beispielsweise für den Fall 
einer thermischen Zerstörung der Poreneingänge unter Reaktionsbedingungen. Infolge-
dessen würde die spezifische Oberfläche sinken und der Katalysator wäre weniger aktiv. 
Ein weiterer wichtiger Parameter, um Voraussagen zur Katalysatoraktivität treffen zu 
können, ist die Verteilung der Elemente auf der Probenoberfläche. Mithilfe der EDX-
Messungen konnte nachgewiesen werden, dass alle Komponenten des AA-Katalysators 
relativ homogen in der Probe vertreten sind, was beim selbst synthetisierten Katalysator 
zumindest für Aluminium nur eingeschränkt der Fall ist. Eine hohe Homogenität der Me-
tallverteilung wird im Allgemeinen angestrebt, weshalb der AA-Katalysator angesichts 
dieser Eigenschaft als leicht überlegen anzusehen ist. Mit Blick auf die mittels der XPS 
erhaltenen Ergebnisse ist erkennbar, dass das als aktive Spezies anerkannte Kupfer auf 
der Oberfläche beider Systeme unterrepräsentiert ist. Der selbst synthetisierte Cu/Zn/Al-
Katalysator ist durch einen höheren Kupferanteil auf der Oberfläche geprägt, jedoch ist 
unklar, ob ein ideales Verhältnis von Cu:Zn existiert, das zu einer maximalen Methanol-
syntheseaktivität führt, und welchen Wert dieses annimmt.  






Abb. 3.7: EDX-Mapping des selbst synthetisierten und calcinierten Cu/Zn/Al-Katalysators (oben) 
sowie des AA-Katalysators (unten). Dargestellt sind jeweils das Sekundärelektronenbild (SE) und 
die Oberflächenverteilungen der Elemente Cu, Zn und Al. Die Bilder wurden bei 1000-facher Ver-
größerung mit einer Beschleunigungsspannung von 15 kV aufgenommen. 
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An dieser Stelle kann festgehalten werden, dass sich beide Katalysatorsysteme trotz 
einer annähernd gleichen Zusammensetzung teilweise in ihren Eigenschaften unter-
scheiden, in Summe jedoch große Ähnlichkeit aufweisen. Ihre jeweilige Eignung für die 
Methanolsynthese in Aminen sowie deren Vergleichbarkeit im katalytischen Prozess 
muss deshalb in Testversuchen untersucht werden. 
 
 
Untersuchung der säurebeständigen Partikel des AA-Katalysators aus dem Aufschluss 
für die ICP-OES-Messungen 
 
Zusätzlich zu den Untersuchungen zur in den Katalysatorproben vorliegenden Element-
verteilung wurde die energiedispersive Röntgenspektroskopie verwendet, um die säure-
beständigen Partikel des AA-Katalysators zu analysieren, welche sich nicht mittels ICP-
OES untersuchen ließen (vgl. Kap. 3.3 Vergleich eines selbst synthetisierten mit einem 
kommerziell erworbenen Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator). Mithilfe dieser Methode konnte der 
Hauptbestandteil dieser Partikel als Kohlenstoff identifiziert werden (siehe Anhang 
Tab. A.1 S. 113). Auf Grundlage dieser Information wurde eine Zuordnung des bislang 
unbekannten Reflexes im Röntgendiffraktogramm bei 27° 2 θ (vgl. Kap. 3.3.1 Rönt-
gendiffraktometrische Analyse) zum Graphit ermöglicht (siehe Anhang Abb. A.2 S. 114). 
Nach Identifikation des Kohlenstoffs liegt die Vermutung nahe, dass diese bislang unbe-
kannte Katalysatorkomponente für den fehlenden Massenanteil von 0,4 wt-% verant-
wortlich ist (vgl. Kap. 3.3 Vergleich eines selbst synthetisierten mit einem kommerziell 
erworbenen Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator).  
In den REM-Bildern dieser Graphitpartikel (Abb. 3.8 rechts) sind relativ große Fragmente 
erkennbar, welche Ähnlichkeit in Form und Größe zu den größten Partikeln, die in den 
Aufnahmen des AA-Katalysators ersichtlich sind (Abb. 3.8 links), aufweisen. Dieses Er-
gebnis lässt vermuten, dass die aktiven Metallspezies vergleichsweise kleine Partikel 
ausbilden. Die größeren Gebilde sind Graphitpartikel, die mit den aktiven Metallen be-
deckt sind.  
Die Aufgabe des Graphits ist vermutlich in seiner Funktion als Bindemittel während der 
Pelletierung begründet, wofür es in der Literatur bereits bekannt ist[147]. 





Abb. 3.8: REM-Aufnahmen des AA-Katalysators (links) (Beschleunigungsspannung 3 kV, Ar-
beitsabstand 10,0 mm) und der säurebeständigen Partikel derselben Probe (rechts) (Beschleu-
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4 Methanolsynthese in Aminen 
 
4.1 Durchführung der katalytischen Untersuchungen 
 
4.1.1 Verwendete Reaktorsysteme 
 
Zu Beginn der Arbeit wurde der Fokus zunächst auf die Reproduktion der Ergebnisse 
von Reller et al. gelegt[32]. Sie führten die katalytischen Untersuchungen in einem selbst 
gefertigten Autoklavreaktor durch, welcher die Stabilitätsanforderungen für die von ihnen 
gewählten Reaktionsparameter (TR = 170 °C, pmax = 100 bar) erfüllt. Der Innenraum des 
Autoklaven ist zur Vermeidung von Nebenreaktionen mit dem Stahl der Reaktorwand 
mit einem Einsatz aus Tetrafluorethylen (Teflon®) ausgestattet. Um den Behälter auf Re-
aktionstemperatur zu bringen, findet ein Heizmantel, welcher auf einem Magnetrührwerk 
mit Heizfunktion positioniert ist, Anwendung. Die Rührung erfolgt über einen Rührfisch, 
welcher mit Teflon ummantelt ist und vor Reaktionsstart zusammen mit dem Amin und 
dem Feststoffkatalysator in den Reaktor gebracht wird. Der Autoklav ist mit einem Druck-
sensor sowie zwei Ventilen ausgestattet. Es handelt sich zum einen um ein Nadelventil, 
welches der Gaszufuhr dient und zum anderen um einen Kugelhahn, der mit einem 
Steigrohr bis zum Reaktorboden verbunden ist. Über diesen Kugelhahn erfolgt die Ent-
nahme der flüssigen Proben während des katalytischen Versuchs. Diese Verfahrens-
weise stellte sich jedoch bei 100 bar Reaktordruck als äußerst kompliziert heraus, da ein 
Kugelhahn keine Feinregelung des Volumenstroms erlaubt und deshalb eine Dosierung 
der Probenahme nicht möglich war. Ein weiterer Nachteil dieses Autoklaven besteht im 
hohen Eduktverlust während der Reaktion, da die Dichtung lediglich über ein mechani-
sches Anpressen des Reaktorkopfes gegen den Tefloneinsatz inklusive dessen Verfor-
mung erreicht wird. Die Fixierung erfolgt anschließend mithilfe von vier Verschraubun-
gen und einem Flansch. 
Da sowohl eine erhöhte Dichtigkeit, die Möglichkeit der Dosierung des Probevolumens 
als auch eine Kontrolle der Reaktionstemperatur im Reaktorinnern erstrebenswert er-
schien, ist ein neuartiger Autoklav unter Mithilfe von Herrn Michael Piller ausgelegt und 
schließlich vom Betriebsbereich der Fakultät Chemie und Physik gefertigt worden. Die-
ser Autoklavreaktor ist mit einem Drucksensor und einem Tauchrohr, in das ein Thermo-
element von außen eingeführt werden kann, ausgestattet (siehe Abb. 4.1). Dadurch ist 
eine sehr gute Überwachung der Reaktionsparameter während der katalytischen Test-
versuche möglich. 





Abb. 4.1: Fotoaufnahmen und Schnittbild des neu konzipierten und gefertigten Autoklavreaktors. 
(1) Drucksensor, (2) Griffe, (3) Halterung für Probenahmegefäß, (4) Strang für Gaszufuhr, 
(5) Berstscheibe, (6) Probenschleife, (7) Thermoelement zur Regelung der Heizung, (8) Stopfen 
mit seitlichen Öffnungen, (9) Tauchrohr zur Probenahme, (10) Tefloneinsatz, (11) Rührfisch, 
(12) Heizmantel, (13) Tauchrohr für Thermoelement, (14) O-Ring aus Teflon. 
 
Um Nebenreaktionen, die durch die Reaktorwände induziert werden könnten, auszu-
schließen, ist der Reaktionsraum, inklusive der Einbauten, vollständig mit Teflon ausge-
kleidet. Weiterhin sind das Steigrohr, welches der Probenahme dient, der Rührfisch und 
zwei am Reaktorkopf eingeschraubte Stopfen ebenfalls aus Teflon gefertigt. Diese Stop-
fen sind an den Zuläufen der Gaszufuhr und des Drucksensors angebracht. Sie besitzen 
seitliche Öffnungen und fungieren als Schutz der jeweiligen Stränge vor Spritzern der 
Reaktionslösung. Die Temperierung des Autoklaven erfolgt mithilfe einer geregelten 
Heizplatte (Regelung mithilfe des Thermoelements mit der Positionsnummer 7), welche 
mit einem Heizmantel (ein Aluminiumblock) ausgestattet wurde. Die Abdichtung des Re-
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Nut befindet, realisiert. Der O-Ring wird durch das Anziehen von vier M16-Überwurfmut-
tern stark verformt und muss aus diesem Grund nach jedem Versuch erneuert werden. 
Zum Schutz des Experimentierenden ist der Autoklav mit einer Berstscheibe ausgestat-
tet, wodurch im Extremfall ein unkontrolliertes Kollabieren des Reaktors verhindert wird.  
Der entscheidende Vorteil dieses Geräts besteht in der Möglichkeit, gefahrlos flüssige 
Proben unter Reaktionsbedingungen entnehmen zu können. Durch Öffnen eines ange-
brachten Kugelhahns wird die Probenschleife (Positionsnummer 6) aufgrund des im Be-
hälter vorherrschenden Drucks gefüllt. Nach Schließen dieses Ventils kann ein zweiter 
Kugelhahn geöffnet werden, worauf die unter erhöhtem Druck stehende Probe in ein 
Gefäß, welches sich in einer Halterung befindet (Positionsnummer 3), befördert wird. 
Der Autoklav besitzt folgende Eigenschaften: 
• pmax = 200 bar 
• Tmax = 250 °C 
• V (ohne Teflonauskleidung) ≈ 200 ml 
• VReaktion = 99 ml (Bestimmung siehe Anhang A.3 Berechnung der Reak-
torvolumina S. 114) 
• Drucksensor: WIKA A-10, 0…250 bar, 0…10 V 
• Thermoelement Typ K 
• Werkstoff: Edelstahl 1.4571 
• Berstscheibe: 200 bar ± 10 % bei 20 °C 
 
 
Die entwickelte Apparatur weist jedoch auch Nachteile auf. Durch die verschiedenen 
Stränge für Gaszufuhr, Probenahme sowie Temperatur- und Druckkontrolle existieren 
einige Totzonen, in denen flüssige Substanzen beim Abkühlen des Reaktors von Reak-
tions- auf Raumtemperatur auskondensieren können. Dadurch wird der Autoklav zum 
einen verschmutzt und eine Reinigung erweist sich teilweise als kompliziert, zum ande-
ren fehlen die auskondensierten Stoffe in der Massenbilanz, was möglicherweise zu ei-
ner Fehleinschätzung der Produktmenge führen kann. Weiterhin ist die Apparatur für 
eine vergleichsweise kurze Versuchsdauer mit vielen Probenahmen ungeeignet. Da die 
Probenahme etwa eine Minute in Anspruch nimmt, wird ein relativ großer zeitlicher Feh-
ler bei kurzen Probenahmeintervallen kreiert. Deshalb wird ein Beprobungsintervall von 
mindestens 30 min empfohlen. 




Für einige Messungen ist jedoch eine Untersuchung der Reaktionslösung nach einer 
Reaktionsdauer von wenigen Minuten unumgänglich. Um diese Experimente zu ermög-
lichen, wurde die technische Ausstattung um eine zusätzliche Apparatur erweitert, wel-
che ebenfalls vom Betriebsbereich der Fakultät Chemie und Physik gefertigt wurde. Da-
bei handelt es sich um ein Mehrfachreaktorsystem (Multiplexreaktorsystem), welches 
aus simpel aufgebauten Einzelautoklaven (siehe Abb. 4.2) besteht. 
 
 
Abb. 4.2: Fotoaufnahmen des neu konzipierten und gefertigten Multiplexreaktorsystems. 
(1) Spinne zur Begasung der Autoklaven, (2) Heizmantel, (3) Berstscheibe, (4) Teflon-O-Ring. 
 
Die Reaktoren werden analog dem großen Autoklaven mithilfe einer Kombination von 
Heizmantel und Heizplatte temperiert und mittels eines O-Rings aus Teflon abgedichtet. 
Die Verbindung erfolgt über eine M42-Überwurfmutter, welche mit einem am 
Reaktorkopf gedrehten Gewinde verschraubt wird. Im Gegensatz zu dem großen 
Autoklaven verfügen diese Reaktoren weder über eine Temperatur- noch eine 
Drucküberwachung. Eine Einstellung dieser Parameter ist demzufolge nur über die 
Regelung der Heizplatte bzw. den an der Gaszufuhr befindlichen Druckminderer 
möglich. Aus diesem Grund kann dieses Reaktorsystem lediglich bei voraussagbaren 
Reaktionsverläufen Einsatz finden. Der entscheidende Vorteil liegt in der Kompaktheit 
dieser Autoklaven begründet. Wird ein Einzelreaktor aus dem Heizblock entfernt und in 
einem Eisbad gequencht, sinkt die Temperatur im Innern aufgrund der realtiv dünnen 
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Konzentrationsänderung der beteiligten Substanzen zu verzeichnen ist. Deshalb können 
mit diesen Autoklaven deutlich kürzere Probenahmeintervalle realisiert werden, als dies 
mit dem großen Autoklaven der Fall ist. Ebenso eignet sich dieses Reaktorsystem 
hervorragend für Untersuchungen zur Reproduzierbarkeit, da der gleiche Versuch 
zeitgleich in mehrfacher Ausführung unter identischen Reaktionsbedingungen durch-
geführt werden kann. 
Jeder Einzelautoklav besitzt folgende Eigenschaften: 
• pmax = 200 bar 
• Tmax = 200 °C 
• VReaktion = 42,7 ml (Bestimmung siehe Anhang A.3 Berechnung der Reak-
torvolumina S. 114) 
• Werkstoff: Edelstahl 1.4571 
• Berstscheibe: 200 bar ± 10 % bei 150 °C 
 
 
4.1.2 Experimentelle Ausführung der katalytischen Testversu-
che 
 
Für einen Großteil der im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten katalytischen Tests wur-
den dieselben experimentellen Schritte absolviert, die im Folgenden nähergebracht wer-
den. 
Da die metallischen Spezies der Katalysatoren, wie beispielsweise Kupfer, bei Luftkon-
takt oxidieren und damit desaktiviert werden, ist es nötig die Reaktoren in inerter Atmo-
sphäre zu befüllen. Dies wird in einer Glovebox mit Argonatmosphäre, in welcher die 
Katalysatorproben gelagert werden, realisiert. Das entsprechende Amin wird zuvor in ein 
Schlenkgefäß überführt, anschließend evakuiert und schließlich zusammen mit dem Au-
toklaven in die Glovebox eingeschleust. Im Anschluss an das Befüllen des Autoklaven 
mit Katalysator und Amin werden die Überwurfmuttern des Reaktors im Innern der 
Glovebox handfest angezogen. Außerhalb der Glovebox werden die Überwurfmuttern 
schließlich mit einem Drehmomentschlüssel mit 30 Nm festgezogen. Anschließend wird 
der jeweilige Testversuch ausgeführt.  




Sofern nicht anders angegeben, werden dabei folgende Prozessparameter für die kata-
lytischen Untersuchungen gewählt: 
 
• TR = 170 °C 
• VAmin = 20 ml 
• mKatalysator ≈ 1000 mg 
• nRühr = 500 min-1 
• pCO2 ≈ 20 bar (vor Sättigung der Flüssigphase) 
• pH2 ≈ 75 bar 
 
 
Abb. 4.3: Temperatur- und Druckverlauf während eines katalytischen Testversuchs (mAA-Kat = 
996 mg, VAmin = 20 ml) im großen Autoklavreaktor. Markiert wurden die Zeitpunkte der Zugaben 
von CO2 und H2 sowie der Probenahmen. Die Phasen eines Versuchsdurchlaufs wurden mit far-
bigen Balken markiert: (rot) Aufheizphase, (orange) CO2-Zugabe, (gelb) Reaktionsphase, (grün) 
Abkühlphase. In dem blauen Rechteck ist die CO2-Zugabe-Phase mit höherer Auflösung darge-
stellt. Die Datenauslesung erfolgte mittels eines KEITHLEY 2700 Multimeters und die Aufzeichnung 
durch eine von Herrn Steve Kirschner programmierten LabVIEW-Software. 
 
Der typische Ablauf eines katalytischen Testversuchs ist in Abb. 4.3 dargestellt. Dieser 
ist in vier Bereiche gegliedert, welche mit farbigen Balken markiert sind. Zunächst erfolgt 
die Aufheizphase (rot), in welcher der Autoklav auf Reaktionstemperatur gebracht wird. 
Nachdem die angestrebte Temperatur erreicht und für einige Minuten konstant ist, wird 










































eine unbekannte Stoffmenge an CO2 im Amin lösen würde. Ohne Rührung geht die Ein-
lösung jedoch relativ langsam vonstatten (vgl. Kap. 4.6.2 Grenzschichtdiffusion), wes-
halb die zugeführte Stoffmenge an Kohlenstoffdioxid vereinfacht aus dem Druck und 
dem Gasvolumen im Reaktionsraum berechnet werden kann. Unter Beachtung des 
Dampfdrucks des Amins bei Reaktionstemperatur wird dem Reaktor ein Partialdruck von 
20 bar CO2 zugeführt. Nach Druckbeaufschlagung wird die Rührung erneut eingeschal-
tet, sodass sich CO2 im Amin lösen kann. Nach nur wenigen Sekunden ist dieser Prozess 
abgeschlossen, was sowohl am Druckverlauf als auch an einem Temperaturanstieg 
durch Freiwerden der Absorptionswärme erkennbar ist (siehe Abb. 4.3). Nachdem der 
Druck für einige Minuten auf einem konstanten Niveau verbleibt, wird von einer Einstel-
lung des Gleichgewichts ausgegangen und diese Phase (orange) ist folglich abgeschlos-
sen. Anschließend wird die Rührung erneut abgeschaltet und es folgt eine schlagartige 
Wasserstoffzugabe auf einen Gesamtdruck von 100 bar (Partialdruck ca. 75 bar). H2 
wird für einen möglichst vollständigen CO2-Umsatz überstöchiometrisch zugegeben. 
Nun wird das Rührwerk wieder eingeschaltet, was gleichzeitig den Zeitpunkt des Reak-
tionsstarts darstellt. Erneut ist ein kurzzeitiger Temperaturanstieg erkennbar (siehe 
Abb. 4.3), der möglicherweise durch die Exothermie der Methanolsynthese (vgl. Kap. 
2.1.1 Thermodynamische Betrachtungen) bedingt ist und auf eine hohe Startaktivität hin-
deuten kann. Während der Reaktionsphase (gelb) werden dem Autoklaven über die in 
Kap. 4.1.1 Verwendete Reaktorsysteme erwähnte Vorrichtung Proben entnommen, wel-
che im Anschluss mittels Gaschromatographie untersucht werden. Vor der Analyse ist 
jedoch, aufgrund der homogenen Vermischung von Katalysator und Flüssigphase, eine 
Abtrennung des Feststoffs mittels einer Zentrifuge nötig. Abschließend findet eine Re-
aktionsabbruchphase (grün) statt, in welcher der Reaktor in einem Eisbad gequencht 
und die Reaktion damit schlagartig beendet wird. Hierfür wird die Überwachung des 
Drucks aus Platzgründen im Eisbad gekappt und lediglich die Temperatur im Innern des 
Autoklaven aufgezeichnet. Nach Abkühlung des Reaktors auf Raumtemperatur erfolgt 
die Entgasung, Öffnung und Probenentnahme. 
 
 
4.2 CO2-Hydrierung in Diethylethanolamin 
 
Zu Beginn der Arbeiten bestand der Fokus auf der durch Diethylethanolamin (DEEA) 
unterstützten Methanolsynthese. Ziel war es dabei zunächst die Ergebnisse von Reller 
et al. mit dem neuen Reaktorsystem zu reproduzieren[32]. Dabei konnten die von ihm 




identifizierten Produkte Methanol und Diethylaminoethylformiat mittels Gaschromatogra-
phie ebenfalls nachgewiesen werden. Jedoch wurde die publizierte Produktionsrate des 
Methanols von 1640 mmol/(kg*h) nicht erreicht und betrug lediglich 350 mmol/(kg*h) 
nach einer Stunde Reaktionszeit.
Daraufhin wurden die Rolle der Formiatspezies bei der Methanolsynthese sowie die Not-
wendigkeit der Alkoholgruppe am Amin in Kooperation mit Dr. Felix Hemmann näher 
untersucht[148]. Hierbei konnte festgestellt werden, dass Methanol nicht das einzige aus 
DEEA-Formiat gebildete Produkt und nicht einmal das Hauptprodukt ist. Stattdessen 
wurde die Rückreaktion zum DEEA, CO2 und H2 als Hauptreaktion identifiziert. Aus die-
sem Grund wurde Triethylamin (TEA) im Hinblick auf die unterstützende Leistung bei der 
CO2-Hydrierung untersucht. Dabei konnte gezeigt werden, dass die erzielte Methanol-
bildungsrate unter Verwendung dieses Amins, welches keine Hydroxygruppe aufweist, 
deutlich höher ist. Daraufhin wurde die These aufgestellt, dass die Bildung eines Formi-
ats als Zwischenprodukt nur eine Möglichkeit zur Realisierung der Niedrigtemperatur-
Methanolsynthese in flüssigen Medien darstellt und andere Faktoren, wie die Polarität 
des Lösungsmittels ebenfalls einen großen Einfluss haben[148]. Die von Reller et al. be-
schriebene chemische Aktivierung des CO2 scheint demzufolge eine untergeordnete und 
die Möglichkeit der leichteren Produktentfernung von der Katalysatoroberfläche, bedingt 
durch die Polarität des Amins, eine entscheidende Rolle bei der Hydrierung zu spielen. 
Im Folgenden wurden daher Untersuchungen zum Reaktionsverhalten der Amin-unter-
stützten Methanolsynthese unter Einsatz des TEA durchgeführt (vgl. Kapitel 4.3 Aktivi-
tätsbestimmung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystems für die CO2-Hydrierung in 
Triethylamin). Dabei konnte jedoch schnell ein entscheidender Nachteil gegenüber dem 
DEEA für den Fall einer kombinierten Anlage aus CO2-Gewinnung und -Hydrierung fest-
gestellt werden. Industrielle CO2-Abscheider werden für gewöhnlich mit Alkoholaminen 
betrieben, da diese sowohl auf physikalischem als auch auf chemischem Weg Kohlen-
stoffdioxid binden können. Demzufolge ist die CO2-Kapazität des TEA, welches lediglich 
die Möglichkeit der physikalischen Absorption bietet, geringer als beim DEEA (siehe An-
hang A.4 Bestimmung der CO2-Kapazitäten von DEEA und TEA S. 115). Dieser Nachteil 
ist für die Testversuche im Autoklavreaktor jedoch weitestgehend unerheblich, da CO2 
in deutlichem Überschuss zur maximalen Beladungskapazität zugegeben wird. Nach 
dessen Umsatz zu Methanol löst sich gasförmiges CO2 erneut im Amin bis zur Sätti-
gungskonzentration. Unter der Annahme von relativ kleinen Umsätzen und einem annä-
hernd unverminderten CO2-Partialdruck bleibt deshalb die CO2-Beladung des Amins 
während der Batchversuche auf nahezu konstantem Niveau. 
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Zudem konnte Korkmaz durch in situ IR-Messungen bei 170 °C keinerlei chemische Bin-
dungen des CO2 an DEEA nachweisen[149]. Da die Bildung des Formiats dennoch wäh-
rend der Arbeiten von Reller et al. und Hemmann et al. belegt werden konnte, sprechen 
die Ergebnisse von Korkmaz aufgrund der relativ hohen Nachweisgrenze des IR-
Spektrometers vermutlich für eine sehr geringe Stoffmenge an Formiat und damit eine 
geringfügige Ausbildung von chemischen Bindungen zwischen DEEA und CO2 bei 
170 °C[32,148]. Aus diesen Gründen ist den unterschiedlichen Beladungseigenschaften 
der beiden Amine während der im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten Batchversuche 
vergleichsweise geringe Bedeutung zuzuschreiben.  
Die Unterschiede beider Amine bezüglich der Absorptionseigenschaften können jedoch 
eine entscheidende Rolle spielen, wenn der Prozess in einem kontinuierlichen Verfahren 
durchgeführt werden soll. Für den Fall einer räumlichen Trennung von Absorption und 
Reaktion steht bei höherer CO2-Beladung entsprechend mehr Ausgangsstoff zur Verfü-
gung, was sich positiv auf die zeitliche Methanolproduktionsrate auswirken kann.  
 
 
4.3 Aktivitätsbestimmung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysa-
torsystems für die CO2-Hydrierung in Triethylamin 
 
Analytik des Reaktionsgemischs 
 
Auf Grundlage der Ergebnisse von Hemmann et. al.[148] wurden katalytische Testversu-
che zur CO2-Hydrierung in TEA unter Verwendung des etablierten Cu/ZnO/Al2O3-Kata-
lysatorsystems durchgeführt. Hierfür fanden die in Kap. 4.1 Durchführung der katalyti-
schen Untersuchungen erwähnten Reaktorsysteme und Prozessbedingungen Anwen-
dung. Die flüssigen und gasförmigen Proben wurden mittels zweier unterschiedlicher 
Gaschromatographen analysiert. Um eine Überlastung der Säule durch TEA auszu-
schließen, wurden die Flüssigproben vor der Analyse in einem Headspace Sampler (HP 
7694) getempert. Dadurch reichern sich Leichtsieder in der nachfolgend untersuchten 
Gasphase an und die Überlagerung von Substanzen geringer Konzentration mit dem 
Lösungsmittel wird verhindert. Hierfür wurden jeweils 0,5 ml der Probe in ein dafür vor-
gesehenes Glasgefäß überführt und mit einer Bördelkappe dicht verschlossen. Die Tem-
perierung im Gerät fand bei 50 °C für zehn Minuten statt. Anschließend wurde die Gas-
phase, welche sich über der Flüssigprobe ausbildet, mit einem HP 5890 Series II Gas-




chromatographen, der mit einer HP1-Säule (AGILENT TECHNOLOGIES) und einem Flam-
menionisationsdetektor (FID) ausgestattet ist, vermessen. Die Verfolgung der Messung 
sowie deren Auswertung erfolgten mit der Software EZ Chrome SI (Version 3.2.1). 
Im Chromatogramm, welches durch Analyse der flüssigen Phase erhalten wird, sind fünf 
vorrangig enthaltene Substanzen ersichtlich (siehe Abb. 4.4 links). Durch eine zusätzli-
che Vermessung der Probe mittels eines Gaschromatographen, welcher mit einem Mas-
senspektrometer gekoppelt ist (GC-MS), konnten diese Komponenten als Methanol 
(MeOH), Ethanol (EtOH), Diethylamin (DEA), Diethylmethylamin (DEMA) und Triethyla-
min (TEA) identifiziert werden. Zur Bewertung der Katalysatoraktivität werden vorrangig 
die fünf erwähnten Stoffe herangezogen. Die GC-MS-Messung kann im Anhang A.5 GC-
MS-Messungen S. 116 eingesehen werden. 
 
 
Abb. 4.4: Beispielhafte Chromatogramme, welche mittels Analyse der Flüssigphase (links) und 
der Gasphase (rechts) nach einem katalytischen Testversuch erhalten werden. Es wurde der AA-
Katalysator und TEA verwendet. Aufgrund der Säulenschaltung des Gaschromatographen 
kommt es bei der Analyse der Gasphase zu einem Leerlaufpeak mit ungetrennter Gasmischung. 
 
Die Analyse der Gasphase erfolgte auf separatem Weg. Hierfür wurde dem Autoklaven 
eine Probe mittels Gasbeutel entnommen und mit einem AGILENT 7890 B GC System 
Gaschromatographen, welcher mit einer Molsieve 5A / Porabond Q Tandem-Säule und 
einem Wärmeleitfähigkeitsdetektor (WLD) sowie einem Flammenionisationsdetektor 
(FID) ausgestattet ist, vermessen. Vor Beginn der Messung wurde eine Probenschleife 
zunächst für einige Minuten mit der Gasprobe gespült, um eine Verunreinigung mit Luft 
zu minimieren.  
Zur Vermeidung eines starken Druckabfalls im Reaktor, erfolgte im Gegensatz zur Flüs-
sigprobenahme lediglich eine Untersuchung der Gasphase am Ende des jeweiligen 
Testversuchs.  
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In der Gasphase konnten die Ausgangsstoffe CO2 und H2, Luft (N2 und O2), Argon, wel-
ches aus der Atmosphäre der Glovebox stammt, CH4 und CO nachgewiesen werden. 
Dabei konnte Methan lediglich mittels des sensibleren FID detektiert werden, während 
sämtliche andere Gase mithilfe des WLD analysiert wurden. Da die Methanverunreini-
gung im eingesetzten CO2 ähnlich hoch ist (≈ 15 ppm), kann eine katalysierte Methan-
bildung nahezu ausgeschlossen werden. Deshalb wurde diese Substanz für die Auswer-
tung vernachlässigt.  
Damit wird einzig CO als Produkt des Gasgemisches detektiert. Die Bildung ist auf den 
Umsatz des CO2 über die inverse Wassergas-Konvertierungsreaktion zurückzuführen. 
 
 
Nebenreaktionen des Lösungsmittels 
 
Im Kontrast zum CO ist davon auszugehen, dass CO2 nicht der Ausgangsstoff für alle in 
der Flüssigphase detektierten Produkte ist. Insbesondere die Entstehung der Amine 
DEA und DEMA ist zunächst fraglich, weshalb eine Verunreinigung des TEA durch diese 
während des Produktionsprozesses möglich scheint. Bei der Analyse des Ausgangs-
TEA konnte jedoch kein DEMA und deutlich geringere Mengen an DEA detektiert wer-
den, als dies nach dem katalytischen Testversuch der Fall ist. Zur Überprüfung einer 
möglichen thermisch bedingten Zersetzung oder Umlagerung des TEA-Moleküls wurde 
das Amin jeweils mit und ohne Katalysator auf die Reaktionstemperatur von 170 °C auf-
geheizt und anschließend nach einer Haltezeit von einer Stunde ohne Zufuhr von Reak-
tionsgasen auf Raumtemperatur abgekühlt. 
 
Tab. 4.1: Detektierte Stoffmengenkonzentrationen an Ethanol (EtOH), Diethylamin (DEA) und 
Diethylmethylamin (DEMA) in Triethylamin (TEA). Vermessen wurde das frische Lösungsmittel 
sowie Proben nach einem vorangegangenen Aufheizen des TEA auf 170 °C mit und ohne AA-
Katalysator in einer Argonatmosphäre. 
 cEtOH / mmol l-1 cDEA / mmol l-1 cDEMA / mmol l-1 
frisches TEA - 1,2  - 
ohne Katalysator - 5,1  - 
mit Katalysator 23,2 31,6  - 
 
Sowohl frisches als auch thermisch behandeltes TEA beinhaltet nur geringe Mengen an 
DEA und kein Ethanol, während die Konzentrationen dieser Stoffe bei Anwesenheit des 
Katalysators im System deutlich zunehmen (siehe Tab. 4.1). Demzufolge scheinen diese 




Substanzen durch eine katalysierte Zersetzungsreaktion zu entstehen. Zur Einschät-
zung der gebildeten Menge an DEA durch Nutzung des Katalysators, ist eine Subtraktion 
der DEA-Konzentrationen in den thermisch behandelten Proben mit und ohne Katalysa-
tor notwendig (31,6 – 5,1 = 26,5 mmol/l). Nach dieser Korrektur wird ersichtlich, dass die 
gebildeten Stoffmengen von Ethanol und DEA annähernd gleich sind, weshalb ein Zu-
sammenhang als wahrscheinlich anzusehen ist. Eine vorgeschlagene Bildungsreaktion 
dieser Produkte in Anwesenheit von Wasser ist in Abb. 4.5 dargestellt.  
 
 
Abb. 4.5: Zersetzungsreaktion von TEA mit Wasser. 
 
Diese Reaktion ist eine äußerst unerwünschte Nebenreaktion, da sie zur Zersetzung des 
Amins führt und demzufolge die Wiederverwendung des Lösungsmittels in einem indust-
riellen Prozess ohne dessen Aufarbeitung ausgeschlossen wäre. 
In keiner der Proben konnte nach der jeweiligen Behandlung DEMA nachgewiesen wer-
den, weshalb dies offenbar ein Produkt ist, welches die Anwesenheit von CO2 erfordert. 
Analog dem TEA-Zersetzungsgleichgewicht (Abb. 4.5) könnte DEMA nach dem Mecha-
nismus entsprechend Abb. 4.6 gebildet werden. 
 
 
Abb. 4.6: Bildungsreaktion von DEMA. 
 
Das Vorhandensein von DEMA lässt daher auf eine zunächst in Summe höhere gebil-
dete Stoffmenge an Methanol schließen, als im Gemisch detektiert wird. Allerdings findet 
eine Abbaureaktion von Methanol mit Beteiligung des DEA, welches durch die TEA-Zer-
setzung entsteht, statt. Dieser Sachverhalt muss als großer Nachteil bei der Verwendung 
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äquimolare Bildung von Wasser bedingt, ist eine vollständige Entfernung und damit Ver-
hinderung der gezeigten Nebenreaktionen mit diesem System unmöglich. Eine nähere 
Untersuchung dieser Problematik ist in Kap. 4.7 Nebenreaktionen dargelegt. 
Trotz dieser Einschränkung lässt sich mithilfe von TEA eine relativ hohe Methanolbil-
dungsrate erzielen. Dies rechtfertigt eine nähere Untersuchung dieses Systems zur Er-





Zur Beurteilung der katalytischen Aktivität werden der CO2-Umsatz, die Methanolselek-
tivität und –ausbeute sowie die TOF herangezogen. Der Umsatz wird dabei über die 
Summe der detektierten Produkte, welche aus CO2 synthetisiert wurden, berechnet. 
Dies ist nötig, da die Detektion des CO2 am Ende des Testversuchs aufgrund der Ab-
sorption im Amin nur unvollständig möglich ist und es deshalb leicht zu Fehleinschätzun-
gen kommen kann. Weil einige Nebenprodukte aus der Zersetzung des Amins und nicht 
aus CO2 entstehen, wird zusätzlich eine „scheinbare Selektivität“ eingeführt. Für diesen 
Parameter werden alle detektierten Produkte herangezogen, was eine bessere Bewer-













































Zunächst wurden katalytische Testversuche unter Verwendung des selbst synthetisier-
ten Cu/ZnO/Al2O3- und des AA-Katalysators im großen Autoklavsystem mit den entspre-
chenden Parametern, die in Kap. 4.1.2 Experimentelle Ausführung der katalytischen 
Testversuche erläutert wurden, durchgeführt. Um eine grundlegende Einschätzung der 
Aktivität beider Katalysatorsysteme im Amin zu ermöglichen, wurden die Testversuche 
für eine Reaktionszeit von zwei Stunden ohne die zwischenzeitliche Entnahme von Flüs-
sigproben durchgeführt. Anschließend fand der Abkühlprozess langsam über Nacht 
statt, damit sich das Gleichgewicht zwischen Gas- und Flüssigphase einstellt. Die Werte 
aus Tab. 4.2 wurden mithilfe der Analysen beider Phasen berechnet. Eine vollständige 
Kohlenstoffbilanz konnte dabei aufgrund der Komplexität des Systems jedoch nicht er-
reicht werden (vgl. Anhang A.6 Kohlenstoffbilanz S. 118). 
Die Ergebnisse zeigen, dass die Methanolsynthese unter den gewählten Prozessbedin-
gungen mit relativ geringen Umsätzen abläuft. Methanol ist nicht das Hauptprodukt, was 
klar an den Selektivitäten erkennbar ist. Außerdem ist fast die Hälfte des ursprünglich 
gebildeten Methanols entsprechend der gezeigten Reaktion aus Abb. 4.6 zum DEMA 
abreagiert. Folglich ist eine Anpassung der Prozessparameter oder des Reaktionssys-
tems in Form eines alternativen Katalysators oder Amins notwendig. Da es sich bei der 
DEMA-Bildung um eine Folgereaktion der Methanolsynthese handelt, ist auch eine Ver-
kürzung des Reaktionszeitraums zur Selektivitätsverschiebung denkbar. 
 
Tab. 4.2: Vergleich der katalytischen Aktivität des Cu/ZnO/Al2O3- und des AA-Katalysators in 
TEA. Die Versuchsdauer betrug zwei Stunden. 
 Cu/Zn/Al-Kat AA-Kat 
XCO2 0,084 0,062 
SMeOH 0,174 0,168 
SCO 0,691 0,658 
SDEMA 0,136 0,173 
YMeOH 0,015 0,010 
TOF / mmol·kg-1·h-1 288 241 
Sx,MeOH 0,132 0,099 
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Beim Vergleich der katalytischen Aktivitäten des selbst synthetisierten Cu/ZnO/Al2O3- 
und des AA-Katalysators können nur geringfügige Unterschiede festgestellt werden, 
trotz der unterschiedlichen Strukturen, die beide Katalysatorsysteme aufweisen (vgl. 
Kap. 3.3 Vergleich eines selbst synthetisierten mit einem kommerziell erworbenen 
Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator). Überraschenderweise zeigt der industrielle Katalysator eine 
etwas schlechtere Methanolselektivität, obwohl dieser eine nach langjähriger Erfahrung 
optimierte Zusammensetzung aufweist. Die Eigenschaften dieses Katalysators, welche 
die Resistenz gegenüber Katalysatorgiften und die Langzeitstabilität erhöhen, scheinen 
im Aminsystem keine große Bedeutung zu haben. Infolge der sehr ähnlichen katalyti-
schen Aktivitäten eignet sich der AA-Katalysator gut für die weiteren Untersuchungen 





Aufgrund der bislang unüblichen Verwendung von Substanzen dreier Aggregatzustände 
(Edukte – gasförmig, Amin – flüssig, Katalysator – fest) bei chemischen Prozessen, kann 
die CO2-Hydrierung in Aminen als relativ kompliziertes Verfahren eingestuft werden. Li-
mitierungen durch den Massentransfer, wie beispielsweise von der Gasphase durch das 
Amin bis zur Oberfläche des Feststoffkatalysators, können einen großen Einfluss auf die 
Methanolproduktion und auch die Reproduzierbarkeit der Testversuche haben. An die-
ser Stelle soll vorrangig diskutiert werden, inwiefern sich die erhaltenen Ergebnisse auf-
grund dieser möglichen Einschränkungen reproduzieren lassen. Durch die Möglichkeit, 
gleichzeitig in mehreren voneinander abgetrennten Kammern unter nahezu identischen 
Bedingungen zu arbeiten, wurden die Multiplexreaktoren für diese Testversuche ge-
wählt. Da diese Reaktoren ein deutlich kleineres Volumen, als der große Autoklav besit-
zen, wurde die Katalysatormasse auf 200 mg und das Aminvolumen auf 10 ml reduziert. 
Außerdem wurde eine Reaktionszeit von einer Stunde festgelegt. 
Zur Beurteilung der Katalysatoraktivität wird für viele Testversuche – wie auch diese – 
vereinfacht die TOF verwendet. Da diese Kennziffer die zeitlich gebildete Methanolstoff-
menge in Abhängigkeit der Katalysatormasse beschreibt, eignet sie sich hervorragend 
zur Bewertung der katalytischen Aktivität. Zudem erleichtert sich so der Vergleich der 
Prozesse in beiden verwendeten Reaktorsystemen. Infolge des durch die Entnahme der 
Gasphase bedingten Druckabfalls im großen Reaktor, kann nicht mit jeder Probenent-
nahme eine vollständige Analyse des gesamten Systems erfolgen. Stattdessen wird le-
diglich die Flüssigphase untersucht, in welcher Methanol angereichert vorliegt. 




In den Testversuchen unter Verwendung der sechs Multiplexreaktoren konnte eine TOF 
von 1209 mmol/(kg·h) mit einer Standardabweichung von ± 92 mmol/(kg·h) ermittelt wer-
den. Die relativ hohe Standardabweichung von über ± 8 % bestätigt die Vermutung, dass 
es folglich des komplexen Reaktionssystems zu einer mäßigen Reproduzierbarkeit der 
Ergebnisse kommt. Deshalb sind geringfügige Abweichungen bei veränderten Ver-
suchsbedingungen mit Vorsicht zu betrachten und sollten stets verifiziert werden. 
Beim Vergleich der Ergebnisse dieser und der im großen Reaktor durchgeführten (vgl. 
Tab. 4.2) Testversuche fällt ein enormer Unterschied bezüglich der erreichten TOF auf. 
Da bei beiden Versuchsreihen die nahezu gleichen Prozessbedingungen zum Einsatz 
kamen, ist diese Diskrepanz überraschend. Abgesehen von den unterschiedlichen Vo-
lumina der Reaktorsysteme, besteht die größte Abweichung in der doppelt so hohen 
Reaktionszeit bei Verwendung des großen Autoklaven. Zur Aufklärung dieses Phäno-






Aus Tab. 4.3 geht hervor, dass die Methanolproduktionsrate zu Beginn des Versuchs 
deutlich höher ist und mit fortlaufender Reaktionszeit abnimmt. Zudem ändert sich die 
Konzentration nach der ersten halben Stunde nur noch geringfügig, weshalb von einer 
relativ schnellen Desaktivierung auszugehen ist, die mit diesem Reaktorsystem (großer 
Autoklav) jedoch nicht auflösbar ist. Bleibt die gebildete Stoffmenge auf konstantem Ni-
veau, sinkt zwangsläufig die TOF bei längeren Reaktionszeiträumen.  
 
Tab. 4.3: Im großen Autoklaven erzielte Methanolkonzentrationen und Methanolproduktionsraten 
(TOF) in Abhängigkeit der Zeit unter Verwendung des TEA und des AA-Katalysators. Die Ergeb-
nisse der ersten drei Zeilen wurden durch Analyse der im heißen Zustand entnommenen Proben 
erhalten. Die unterste Zeile beschreibt hingegen die Methanolmenge, die nach der Abkühlung 
des Reaktors bestimmt werden konnte. 
t / h c / mmol l-1 TOF / mmol kg-1 h-1 
0,5 18,9 745 
1 21,8 429 
2 23,2 228 
2 40,1 395 
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Zudem kann im abgekühlten Zustand bei gleicher Reaktionszeit eine deutlich höhere 
Konzentration an Methanol in der Flüssigphase nachgewiesen werden, als bei einer Pro-
benentnahme bei Reaktionstemperatur. Eine mögliche Erklärung für dieses Phänomen 
ist die Abreicherung des Methanols in der Flüssigphase unter Reaktionsbedingungen. 
Da die Siedetemperatur des Methanols (65 °C[150]) deutlich unter der Reaktionstempera-
tur von 170 °C liegt, befindet es sich nicht vollständig in der Flüssigphase. Demzufolge 
wird die Methanolkonzentration unterschätzt, wenn die Probe im heißen Zustand ent-
nommen wird. Dennoch bietet die Probenahme unter Reaktionstemperatur den Vorteil, 
den zeitlichen Verlauf der Reaktion besser analysieren zu können. Zur Untersuchung 
der absoluten Methanolmenge sind diese Proben jedoch nicht geeignet und sollten je-
weils nur untereinander bzw. mit Proben, die bei gleicher Temperatur entnommen wur-
den, vergleichen werden. 
Die reale TOF lässt sich hingegen gut mithilfe des Multiplexreaktorsystems bestimmen, 
da diese Autoklaven vor Probenentnahme stets auf Raumtemperatur abgekühlt werden 
und Methanol entsprechend auskondensiert. Aufgrund der Möglichkeit der zügigen Pro-
benahme eignen sie sich zudem hervorragend zur Untersuchung der Startphase, wäh-
rend der eine rasante Desaktivierung festgestellt werden konnte (siehe Abb. 4.7).  
 
 
Abb. 4.7: Mithilfe der Multiplexautoklaven erzielte Methanolkonzentrationen und Methanolpro-
duktionsraten (TOF) in Abhängigkeit von der Zeit unter Verwendung von TEA und dem AA-
Katalysator. Aus Gründen der Übersichtlichkeit ist die TOF im Startbereich nur für den Zeitpunkt 


































Zu Versuchsbeginn ist die Methanolproduktionsrate mit fast 5000 mmol/(kg·h) um ein 
Vielfaches höher, als dies bereits nach 30 min der Fall ist. Ab diesem Zeitpunkt ändert 
sich die TOF nur noch geringfügig und bleibt bei etwa 1000 mmol/(kg·h). 
Diese Desaktivierung kann eine Vielzahl von Ursachen haben. Aus der Literatur ist be-
kannt, dass der verwendete Katalysator leicht vom Reaktionsprodukt Wasser vergiftet 
wird und entsprechend seine Aktivität verliert[17,18]. Die Bildung von Wasser scheint zu-
nächst die wahrscheinlichste Desaktivierungsursache zu sein, da es neben der erwähn-
ten Vergiftung zusätzlich den Nachteil mit sich bringt, die Aminzersetzung (vgl. Abb. 4.5) 
zu begünstigen. Auch eine Anlagerung vom Produkt Methanol an der Katalysatorober-
fläche ist denkbar, welches in diesem Zusammenhang ebenfalls als Katalysatorgift wir-
ken kann. Eine verifizierbare Identifikation der Desaktivierungsursache ist jedoch auf-
grund der fehlenden Möglichkeit zur Analyse der Katalysatoroberfläche unter Reaktions-
bedingungen nicht realisierbar. 
Besonders im Hinblick auf einen zukünftigen stationären Anlagenbetrieb ist abgesehen 
von der Desaktivierungsursache auch interessant, ob sich adsorbierte Katalysatorgifte 
von der Oberfläche entfernen lassen. Wenn diese Möglichkeit existiert, ist weiterhin in-
teressant, ob dafür ein separater Regenerationsprozess nötig ist oder der Kontakt mit 
frischem Amin aufgrund seiner Polarität genügt, um die Aktivität des Katalysators wie-
derherzustellen. Zur Überprüfung der Regenerierbarkeit wurden Testversuche durchge-
führt, bei denen derselbe Katalysator mehrfach verwendet wurde. Hierfür kamen erneut 
die Multiplexreaktoren zum Einsatz. Zunächst wurde jeder der sechs Autoklaven mit 
etwa 200 mg des AA-Katalysators und 10 ml TEA befüllt. Nach Erreichen der Reaktions-
temperatur wurden die Ausgangsstoffe zugeführt und die Hydrierung für eine Stunde 
durchgeführt. Anschließend wurden alle Reaktoren im Eisbad gequencht, entgast und 
schließlich in eine Glovebox eingeschleust. Nach dem Öffnen in inerter Atmosphäre fand 
eine Abtrennung des Katalysators vom Amin mithilfe einer Zentrifuge statt. Die flüssige 
Phase wurde daraufhin mittels Gaschromatographie untersucht und der Katalysator zu-
sammen mit frischem Amin in jeweils denselben Reaktor, aus dem die Probe zuvor ent-
nommen wurde, erneut eingefüllt. Trotz Spülung des Zentrifugengefäßes mit dem fri-
schen Amin war es hierbei nicht möglich den Feststoff rückstandsfrei in den Reaktor zu 
überführen. Aufgrund der Tränkung des Katalysators mit Amin war auch eine Überprü-
fung des Massenverlustes des Feststoffs mittels Auswiegen nicht realisierbar. Nach ei-
ner optischen Einschätzung hatte der im Zentrifugengefäß verbliebene Rückstand einen  
Anteil von unter 5 %, weshalb die Vergleichbarkeit zwischen den Testversuchen als hin-
reichend gut bewertet wird. 
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Jede Katalysatorprobe wurde im jeweiligen Reaktor des Multiplexsystems in sechs Zyk-
len (ein Zyklus entspricht der oben beschriebenen Prozedur) vermessen, um einen bes-
seren Einblick in die Desaktivierung zu bekommen (siehe Abb. 4.8). Hierbei ist erkenn-
bar, dass die Aktivität sowohl im Hinblick auf die Methanolsynthese als auch der gebil-
deten Menge an DEMA beim erstmaligen Verwenden des Katalysators den höchsten 
Wert aufweist. Ab dem zweiten Zyklus, also der ersten Wiederverwendung des Kataly-
sators, ist die erzielte Methanolkonzentration um etwa 20 % verringert, bleibt jedoch auf 
ähnlich hohem Level für alle restlichen Testversuche. Einige der für die Methanolsyn-
these aktiven Zentren scheinen demzufolge lediglich durch die Verwendung von fri-
schem Amin nicht regeneriert werden zu können. Die Wiederherstellung der Aktivität für 
einen Großteil dieser Zentren ist allerdings für mindestens sechs Zyklen sehr wohl mög-
lich. Demzufolge ist die Belegung der Katalysatoroberfläche mit Reaktionsprodukten als 
Hauptursache der beobachteten Desaktivierung anzusehen. Durch die Polarität des 
Amins wird die Entfernung dieser Stoffe ermöglicht. 
 
 
Abb. 4.8: Mittelwerte der in den Multiplexreaktoren erzielten Konzentrationen von MeOH und 
DEMA. Ein „Zyklus“ beschreibt die Anzahl der Verwendungen desselben Katalysators. Die 
Fehlerbalken ergeben sich aus den Werten der sechs Einzelreaktoren. 
 
In einem kontinuierlichen Prozess würde sich anhand dieses Ergebnisses eine hohe 
Durchflussrate und demzufolge eine kurze Kontaktzeit anbieten. Durch die ständige Be-
reitstellung von frischem Amin kann die Konzentration der Reaktionsprodukte auf der 
Katalysatoroberfläche stets minimal gehalten werden. 




















Der Aktivitätsverlust von etwa 20 %, welcher nach dem ersten Zyklus beobachtet werden 
kann, ist allein durch einen Austausch des Amins nicht wiederherstellbar. Möglicher-
weise handelt es sich hier um eine irreversible thermische Zerstörung der Probenstruktur 
als Desaktivierungsursache.
Besonders interessant ist die Entwicklung der DEMA-Konzentration mit steigender Zyk-
lenanzahl. Da diese im Gegensatz zur Methanolkonzentration mit jedem Folgeversuch 
sinkt, könnten unterschiedliche Zentren der Katalysatoroberfläche für die Synthese von 
Methanol und DEMA verantwortlich sein. Strukturen, welche die DEMA-Synthese be-
günstigen werden teilweise irreversibel desaktiviert. Infolgedessen steigt die Selektivität 
zum Methanol trotz gleichbleibender Konzentration, was als positives Phänomen bewer-
tet werden kann. In einem stationären Prozess, in welchem das Katalysatorbett ständig 
von frischem Amin umspült wird, scheint demzufolge eine erhöhte Methanolselektivität 
im Vergleich zu den Batchversuchen möglich. 
 
Insbesondere für den Fall großer Zeitspannen, während derer das Verfahren durchge-
führt werden soll, können bestimmte Spezies des Katalysators unter Umständen von 
Leachingprozessen betroffen sein. Dabei werden Metallionen durch die Polarität des Lö-
sungsmittels nach und nach aus dem Feststoff herausgelöst, wodurch es langfristig zum 
Erliegen der Katalysatoraktivität kommt. Zur Überprüfung des Leachingverhaltens wur-
den Katalysatorproben in TEA sowohl mit Luftkontakt als auch in Inertatmosphäre für 
18 Tage gelagert. Während dieses Zeitraums wurden zeitweise Proben des Lösungs-
mittels entnommen und im Hinblick auf ihre Metallkonzentrationen mittels ICP-OES un-
tersucht. Hierbei konnten keine signifikanten Mengen an Cu, Zn oder Al in der Lösung 
detektiert werden (siehe Anhang A.7 Untersuchungen zum Leaching S. 120). Dies ist 
ein Indiz für eine relativ gute Langzeitstabilität des Katalysators in der Aminlösung. 
Dennoch besteht die Möglichkeit, dass geringe Mengen der Metalle mit dem Amin Kom-
plexe ausbilden und es in diesem Fall möglicherweise zu einem homogen katalysierten 
Prozess kommt. Für katalysierte Vorgänge genügen meist geringe Katalysatormassen, 
um hohe Umsätze zu erzielen. Deshalb könnten auch unter der Nachweisgrenze der 
ICP-OES vorhandene Kleinstmengen eines möglichen Metall-Amin-Komplexes zur Re-
aktion beitragen. Zum Ausschluss eines solchen Vorgangs wurde deshalb ein Referenz-
versuch durchgeführt. Hierfür wurde eine Katalysator-Amin-Mischung zunächst auf Re-
aktionstemperatur aufgeheizt und für einige Stunden gerührt. Nach Abkühlung des Re-
aktors fand eine Trennung von Feststoff und Amin statt. Anschließend wurde dasselbe 




stoffe, jedoch ohne Feststoffkatalysator durchgeführt. Der Nachweis einer Methanolbil-
dung war durch diese Verfahrensweise nicht möglich, weshalb eine katalytische Aktivität 





Als erster Schritt, die Methanolproduktionsrate in der Flüssigphase zu erhöhen, wurde 
die Untersuchung verschiedener Amine bezüglich ihres Einflusses auf die CO2-
Hydrierung gewählt. Da vorteilhafte Effekte tertiärer Amine bereits nachgewiesen wer-
den konnten[32], wurde die Zugänglichkeit des freien Elektronenpaars des Stickstoffs va-
riiert, indem ausgehend vom TEA die Seitenketten zunächst um ein Kohlenstoffatom 
erweitert wurden. Dementsprechend fiel die Wahl unter anderem auf Tripropylamin 
(TPA), welches aus sterischen Gründen einen erschwerten Zugang zum freien Elektro-
nenpaar des Stickstoffs aufweist. Außerdem wurde die Strategie von Reller et al.[32], Al-
koholamine als Lösungsmittel zu verwenden, erneut aufgegriffen. Durch eine Änderung 
der Seitenketten kann möglicherweise die Stabilität der Formiatspezies beeinflusst und 
die Methanolgewinnung aus ebendieser begünstigt werden.  
 
 
Abb. 4.9: Strukturformeln der getesteten Amine Diethylethanolamin (DEEA), Triethylamin (TEA), 



























Deshalb wurde die CO2-Hydrierung zum einen in Dimethylisopropanolamin (DMIPA), 
welches aufgrund der Methylgruppen einen erleichterten Zugang zum freien Elektronen-
paar des Stickstoffs aufweist, durchgeführt. Zum anderen kam Diisopropylethanolamin 
(DIPEA), bei dem das Stickstoffatom durch die Isopropylseitenketten stark abgeschirmt 
wird, zum Einsatz. Die Strukturformeln der getesteten Amine sind in Abb. 4.9 dargestellt. 
Die Methanolbildungsrate wurde in allen fünf Aminen unter denselben Bedingungen (vgl. 
Kap. 4.1.2 Experimentelle Ausführung der katalytischen Testversuche) ermittelt. Die Er-
gebnisse dieser Testversuche sind in Tab. 4.4 dargestellt. 
 
Tab. 4.4: Mithilfe des AA-Katalysators erzielte Methanolproduktionsrate (TOF) im großen Auto-
klaven in Abhängigkeit des verwendeten Amins als Lösungsmittel nach einer Reaktionszeit von 
30 min. Die Proben wurden jeweils bei Reaktionstemperatur entnommen. 








Hierbei zeigt sich, dass eine Einschränkung der Zugänglichkeit des freien Elektronen-
paars des Stickstoffs, wie es beim TPA und DIPEA im Vergleich zum TEA der Fall ist, 
zu einer verringerten TOF führt. Diese Eigenschaft wirkt sich stärker auf die Methanol-
produktionsrate aus, als die Hydroxygruppe der Alkoholamine, was an der relativ hohen 
erreichten TOF in TEA erkennbar ist. Die mit Abstand höchste Methanolkonzentration 
konnte jedoch unter Verwendung des DMIPA detektiert werden. Die CO2-Hydrierung ist 
allerdings in diesem System vermutlich nicht die einzige Quelle für die Methanolbildung. 
Analog dem Zersetzungsmechanismus von TEA mit Wasser, welcher in Abb. 4.5 auf S. 
56 dargestellt ist, werden bei der Reaktion von DMIPA das sekundäre Alkoholamin und 
Methanol erhalten. Deshalb ist es nicht möglich nachzuvollziehen, ob das detektierte 
Methanol aus CO2 gebildet wird oder ein Zersetzungsprodukt des Amins ist. Infolgedes-
sen wird eine Bewertung des DMIPA bezüglich seiner Eignung als Lösungsmittel für die 
CO2-Hydrierung nicht vorgenommen. TEA ist damit das Amin, welches von den unter-
suchten Lösungsmitteln die größte Leistung bezüglich der Methanolsynthese zeigt. Zu-
dem ist es von den dargestellten Aminen das mit der simpelsten Struktur und auch jenes 
mit dem geringsten Preis (siehe Anhang A.8 Preisübersicht der verwendeten Amine 
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4.5 Einfluss der Reaktionsparameter 
 
4.5.1 Druckabhängigkeit  
 
Um das Verständnis der CO2-Hydrierung in TEA und die Methanolproduktionsrate zu 
erhöhen wurde im Folgenden der Einfluss der Reaktionsparameter untersucht. Da es 
sich um eine Reaktion mit Volumenkontraktion handelt, ist eine Druckabhängigkeit der 
Methanolausbeute wahrscheinlich. Bei der Druckvariation können die Partialdrücke der 
Edukte und das Verhältnis dieser im System entscheidende Auswirkungen auf die kata-
lytischen Ergebnisse haben. Im Rahmen dieser Arbeit fiel die Wahl auf eine Variation 
des CO2-Partialdrucks bei unverändertem H2-Partialdruck. Die Testversuche werden 
sich deshalb zusätzlich im Hinblick des verwendeten Eduktverhältnisses unterscheiden.  
Sie wurden in den Multiplexautoklaven durchgeführt, um den Verlauf der Methanolkon-
zentration in Abhängigkeit des CO2-Partialdrucks für kurze Reaktionszeiträume analy-
sieren zu können. Hierfür wurde jeweils ein Autoklav zum entsprechenden Zeitpunkt aus 
dem Heizmantel entfernt und im Eisbad gequencht. Anschließend wurden die Proben 
gaschromatographisch analysiert. Da dieses Reaktorsystem über keine Drucküberwa-
chung verfügt, ist lediglich eine grobe Abschätzung der Eduktpartialdrücke mithilfe der 
Druckminderer an den Gasvorratsflaschen möglich. Zur Minimierung des Einflusses von 
Ableseungenauigkeiten wurde die Schrittweite der Druckänderung des CO2-
Partialdrucks relativ groß (10 bar) gewählt. Der Wasserstoffpartialdruck wurde auf etwa 
75 bar festgelegt, um die Messwerte mit den Ergebnissen, welche unter den bisherigen 
Reaktionsparametern erhalten wurden, vergleichen zu können. Als Reaktionstemperatur 
wurde analog zu den bislang verwendeten Bedingungen 170 °C genutzt. Die Autoklaven 
wurden mit jeweils 10 ml TEA und 200 ± 5 mg AA-Katalysator befüllt. 
Aus Abb. 4.10 (links) geht hervor, dass kein monotoner Trend bezüglich der Methanol-
bildungsrate mit steigendem CO2-Partialdruck erkennbar ist. Die höchste Methanolkon-
zentration konnte bei einem CO2-Partialdruck von 20 bar und damit einem CO2:H2-
Verhältnis von etwa 1:4 erzielt werden. Obwohl die Umsätze sehr gering sind (vgl. Kap. 
4.3 Aktivitätsbestimmung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystems für die CO2-Hydrierung 
in Triethylamin), wirkt sich eine geringere Bereitstellung des Eduktes CO2 offenbar ne-
gativ auf die Methanolbildung aus. Besonders der Verlauf der Methanolkonzentration zu 




Beginn des Versuchs zeigt bei der Verwendung von einem CO2-Partialdruck von ledig-
lich 10 bar nicht den sprunghaften Anstieg, welcher bei anderen Versuchen zu beobach-
ten ist. Die nach den ersten 15 Minuten vorhandene Methanolproduktionsrate ist jedoch 
nahezu unabhängig vom CO2-Partialdruck, was am annähernd parallelen Verlauf der 
drei Kurven erkennbar ist.  
 
 
Abb. 4.10: Konzentrationsverläufe von MeOH (links) und DEMA (rechts) in Abhängigkeit des 
CO2-Partialdrucks.  
 
Bei einer überstöchiometrischen CO2-Zugabe (Verhältnis von CO2:H2 = 1:2,5 bei pCO2 = 
30 bar) liegt die Methanolkonzentration ebenfalls stets unter den Ergebnissen, die mit 
einem Partialdruck von 20 bar erzielt wurden. Deshalb kann darauf geschlossen werden, 
dass auch die Bereitstellung des Eduktes H2 eine entscheidende Rolle bei der Metha-
nolsynthese spielt und stets im Überschuss zugegeben werden sollte. Interessanter-
weise kann beim Methanolkonzentrationsverlauf während dieses Versuchs, abgesehen 
von dem anfänglichen Aktivitätsabfall, kein so deutlicher Desaktivierungsprozess festge-
stellt werden, wie dies bei anderen katalytischen Tests der Fall ist. Besonders im Hinblick 
auf die Konzentrationsverläufe des DEMA (siehe Abb. 4.10 rechts) ist kaum eine zeitli-
che Änderung der Produktionsrate beim Testversuch mit 30 bar CO2 erkennbar, wäh-
rend die Kurven der geringeren Drücke abflachen. Alles in allem ist der Einfluss des CO2-
Partialdrucks auf die DEMA-Bildung jedoch erwartungsgemäß relativ gering, da es ein 
Folgeprodukt des Methanols ist und dessen Synthese demzufolge vorrangig von der 
Methanolkonzentration abhängig ist. Dennoch scheint die Methanolsynthese bei einem 
gemäß der Stöchiometrie eingesetzten CO2:H2-Verhältnis von etwa 1:3 im Vergleich zur 
DEMA-Bildung stärker begünstigt, als bei den übrigen Testversuchen. Die gebildeten 
Methanolmengen sind für dieses Verhältnis entsprechend maximal, weshalb es als 
günstigstes Eduktverhältnis bewertet wird.  









































Ein weiterer relevanter Reaktionsparameter ist die Temperatur. Da es sich bei der Me-
thanolsynthese um eine exotherme Reaktion handelt, sollte sie bei geringeren Tempe-
raturen bevorzugt ablaufen. Jedoch spielt die Reaktionsgeschwindigkeit, welche mit dem 
Katalysator bei der jeweiligen Temperatur erzielt werden kann, hierbei ebenfalls eine 
entscheidende Rolle. Im Gasphasenprozess werden höhere Temperaturen gewählt, da 
der verwendete Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator erst bei relativ hohen Temperaturen hinrei-
chend aktiv ist, um einen wirtschaftlichen Prozess zu realisieren. Neben der thermody-
namischen Limitierung des Verfahrens (vgl. Kap. 2.1.1 Thermodynamische Betrachtun-
gen) muss dementsprechend auch eine kinetische Einschränkung der Reaktion Beach-
tung finden. Dennoch sind niedrige Temperaturen zunächst zu bevorzugen, da die the-
oretische Methanolausbeute im thermodynamischen Gleichgewicht höher liegt, als im 
Standardprozess. Außerdem ist anzunehmen, dass die Stabilität des Lösungsmittels mit 
zunehmender Reaktionstemperatur sinkt. Durch eine Zersetzung des Amins wäre eine 
Rückführung nicht mehr möglich, welche allerdings in einem künftigen stationären Pro-
zess angestrebt wird. 
Diese Testversuche wurden analog zu den Versuchen zur Druckabhängigkeit mithilfe 
der Multiplexreaktoren mit einem Aminvolumen (TEA) von 10 ml und einer Katalysator-
masse (AA-Katalysator) von 200 ± 5 mg durchgeführt. Die Eduktpartialdrücke wurden 
entsprechend den Ergebnissen aus Kap. 4.5.1 Druckabhängigkeit auf 20 bar und 75 bar 
für CO2 bzw. H2 festgelegt. 
Während der katalytischen Tests konnte eine deutliche Temperaturabhängigkeit der 
CO2-Hydrierung zu Methanol festgestellt werden (siehe Abb. 4.11 links). Dies betrifft ins-
besondere die Aktivität, welche zu Beginn der Versuche vorhanden und in einem sprung-
haften Anstieg der Methanolkonzentration erkennbar ist. Je höher die Reaktionstempe-
ratur, desto größer ist auch die Methanolmenge nach 15 min Reaktionszeit. Anschlie-
ßend ist die Produktionsrate ähnlich hoch, was sich am annähernd parallelen Verlauf der 
Kurven manifestiert. Bei der niedrigsten untersuchten Temperatur von 150 °C ist die cha-
rakteristische Startphase nicht ausgeprägt und die Methanolbildungsrate bleibt über den 
gesamten Reaktionszeitraum konstant. Erstaunlicherweise unterscheiden sich die Er-
gebnisse bei 170 °C und 190 °C hinsichtlich der Methanolkonzentration besonders bei 
höheren Reaktionszeiten kaum voneinander. Trotz der hohen Anfangsaktivität kann bei 
erhöhter Temperatur dennoch keine Steigerung der Methanolausbeute im untersuchten 
Zeitraum realisiert werden. Dieses Phänomen lässt leicht durch einen Blick auf die Bil-
dung des DEMA (Abb. 4.11 rechts) erklären. Die Syntheserate dieses Produkts zeigt 




eine deutliche Temperaturabhängigkeit und nimmt mit steigender Temperatur stetig zu. 
Bei 190 °C ist die Methanolproduktionsrate demzufolge höher als bei 170 °C. Jedoch 
steigt die Reaktionsgeschwindigkeit der Folgereaktion zum DEMA mit Erhöhung der Re-
aktionstemperatur so stark an, dass zusätzlich gebildetes Methanol nicht angereichert 
wird, sondern sofort abreagiert und die Methanolproduktionsrate mit steigender Tempe-
ratur scheinbar stagniert. Anhand dieser Ergebnisse ist die Reaktionstemperatur von 
170 °C als Optimum zu bewerten, da es zu einer maximalen Methanolbildungsrate bei 
moderater Reaktionsgeschwindigkeit der Folgereaktion kommt. 
 
 
Abb. 4.11: Konzentrationsverläufe von MeOH (links) und DEMA (rechts) in Abhängigkeit der Re-
aktionstemperatur. 
 
Anhand der Analysen zur Druck- und Temperaturabhängigkeit der CO2-Hydrierung in 
Aminen konnte gezeigt werden, dass die von Reller et al.[32] verwendeten Reaktionspa-
rameter auch bei der Verwendung von TEA als Lösungsmittel zu den besten Resultaten 
hinsichtlich der Methanolausbeute führen. 
 
 
4.6 Limitierungen durch den Stofftransport 
 
Die untersuchte CO2-Hydrierung in Aminen ist eine heterogen katalysierte Reaktion un-
ter Beteiligung einer festen, flüssigen und gasförmigen Phase. Dabei können Limitierun-
gen bedingt durch den Wärme- und Stofftransport in den unterschiedlichen Phasen auf-
treten. Bei industriellen Anlagen spielt die Abführung von entstehender Prozesswärme 
vom Katalysatorbett häufig eine entscheidende Rolle, um Hot Spots und die dadurch 
bedingte thermische Zerstörung des Katalysators zu vermeiden. Ebenso ist es bei en-
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dothermen Reaktionen wesentlich, dass die Reaktionstemperatur auf konstantem Ni-
veau gehalten wird. Diese Einschränkungen sind jedoch bei katalytischen Testversu-
chen im Labormaßstab meist vernachlässigbar, da der Wärmetransport aufgrund der 
kurzen Wege vom Katalysator zur Reaktorwand relativ gut ist. 
Durch den Stofftransport bedingte Limitierungen treten hingegen unabhängig von der 
Größe des Reaktionsvolumens auf. Der Übergang der Edukte von der fluiden Phase zur 
aktiven Katalysatoroberfläche kann dabei aufgrund verschiedener Ursachen begrenzt 
sein. Zusätzlich kann die CO2-Hydrierung in Aminen von der Absorptionsgeschwindigkeit 
der gasförmigen Edukte in die Flüssigkeit abhängen. Dieser Sachverhalt kann mittels 
einer Variation der Katalysatormasse überprüft werden. Ist diese Absorption der gasför-
migen Edukte langsamer als die Methanolsynthese, bleibt die Methanolproduktionsrate 
trotz steigender Katalysatormasse konstant. Gibt es keine Limitierungen, steigt die ge-
bildete Methanolmenge proportional zur Katalysatormasse (siehe Abb. 4.12 A). 
Weitere Transportbarrieren treten direkt an der Oberfläche der Katalysatorpartikel auf. 
Zwischen Feststoff und Flüssigphase bildet sich eine Grenzschicht, die durch einen Kon-
zentrationsgradienten der Edukte charakterisiert ist. Die Diffusionsgeschwindigkeit durch 
diese Schicht, welche meist von deren Dicke abhängt, ist entscheidend für die Bereit-
stellung der Edukte an den aktiven Zentren des Katalysators und kann sich deshalb li-
mitierend auf die Reaktion auswirken. Die Grenzschichtdicke hängt vorrangig vom Strö-
mungsregime innerhalb der Flüssigkeit ab. Umso größer die Turbulenz innerhalb der 
flüssigen Phase desto dünner wird die Grenzschicht und der Transport (äußere Diffu-
sion) wird entsprechend erleichtert. Ob eine solche Limitierung im vorliegenden System 
vorhanden ist, kann über eine Variation der Rührgeschwindigkeit, welche direkten Ein-
fluss auf die Durchmischung hat, überprüft werden. Steigt die Katalysatoraktivität mit 
zunehmender Rührgeschwindigkeit liegt eine Limitierung des Stofftransports durch die 
Grenzschicht vor (siehe Abb. 4.12 B). 
Besonders aktive Feststoffkatalysatoren besitzen oft eine große Oberfläche, generiert 
durch ein ausgeprägtes Porensystem. Der Zugang von Edukten in oder das Verlassen 
von Produkten aus dem Porensystem können sich dabei begrenzend auf den Umsatz 
auswirken. Meist tritt diese Limitierung durch die Porendiffusion (innere Diffusion) in 
Mikro- und Mesoporen-reichen Systemen auf. Dabei spielt zum einen der Durchmesser 
der Poreneingänge eine Rolle, da großen Molekülen der Zugang unter Umständen er-
schwert sein kann. Zum anderen ist der zurückgelegte Weg der Edukte innerhalb des 
Katalysatorpartikels entscheidend, der sich in der Porenlänge widerspiegelt. Die Exis-
tenz einer dadurch induzierten Limitierung des Stofftransports kann mittels einer Varia-
tion der Partikelgröße analysiert werden, da diese mit der Porenlänge korreliert. Können 




sich die Eduktmoleküle ungehindert entlang der Poren bewegen, ist kein Einfluss der 
Partikelgröße auf den Umsatz erkennbar (siehe Abb. 4.12 C). 
 
 
Abb. 4.12: Schematische Darstellungen möglicher Stofftransportlimitierungen in Abhängigkeit 
der jeweiligen Prozessparameter. Grafik entnommen aus[151]. 
 
Im Folgenden wird das Vorhandensein der drei verschiedenen Stofftransportlimitierun-





Zunächst wurde die Existenz einer Transportbarriere zwischen der Gas- und der Flüs-
sigphase überprüft. Hierfür kamen die Multiplexreaktoren zum Einsatz, da mithilfe dieser 
die Verwendung von identischen Reaktionsbedingungen durch gleichzeitiges Aufheizen 
und Druckbeaufschlagen möglich ist. Diese Verfahrensweise erscheint anhand der Er-
gebnisse aus Kap. 4.5 Einfluss der Reaktionsparameter sinnvoll, wo gezeigt wurde, dass 
kleine Abweichungen der Reaktionsparameter zu großen Unterschieden im Hinblick der 
Methanolproduktion führen können. Insbesondere bei der Verwendung von geringen Ka-
talysatormassen, die entsprechend zu geringen CO2-Umsätzen führen können, ist ein 
relativ großer absoluter Fehler bereits bei kleiner Variation der Reaktionsparameter zu 
erwarten. Die sechs Autoklaven wurden jeweils mit einer unterschiedlichen Masse des 
AA-Katalysators von 100 – 600 mg mit einem Δm von je 100 mg und je 10 ml TEA befüllt. 
Die Reaktionstemperatur und die Partialdrücke der Edukte wurden entsprechend den 
als optimal identifizierten Bedingungen (vgl. Kap. 4.5 Einfluss der Reaktionsparameter) 
festgelegt. Um eine fehlerhafte Einschätzung der Katalysatoraktivität durch Desaktivie-
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CO2-Hydrierung in Triethylamin) zu verhindern, wurde für diese Testversuche eine relativ 
kurze Reaktionszeit von 15 min gewählt. 
 
 
Abb. 4.13: Ermittelte Konzentrationen von Methanol nach einer Reaktionszeit von 15 min in Ab-
hängigkeit der Katalysatormasse. 
 
Anhand der erhaltenen Ergebnisse (siehe Abb. 4.13) kann festgestellt werden, dass die 
gebildete Methanolmenge proportional zur Katalysatormasse steigt. Der Fit verläuft je-
doch nicht durch den Nullpunkt. Der Versatz der Gerade nach oben deutet auf eine 
Stofftransportlimitierung hin, welche allerdings nicht durch eine Einschränkung des 





Zur Überprüfung des Einflusses der äußeren Diffusion auf den Stofftransport wurde eine 
Variation der Rührgeschwindigkeit durchgeführt. Für diese Testversuche wurden zur Re-
alisierung von möglichst denselben Reaktionsbedingungen erneut die Multiplexreakto-
ren verwendet. Es wurde eine Masse von etwa 200 mg des AA-Katalysators und 10 ml 
TEA eingesetzt. Die Reaktionstemperatur wurde auf 170 °C und die Partialdrücke von 
CO2 und H2 zu 20 und 75 bar festgelegt. Alle Reaktoren wurden nach Erreichen der 
Reaktionstemperatur zunächst mit CO2 befüllt und für einige Minuten bei einer Rührer-
drehzahl von 500 min-1 homogenisiert. Während der gesamten Prozedur verblieben alle 
Multiplexautoklaven im Heizmantel. Nach einer möglichst vollständigen CO2-Absorption 
bis zum Gleichgewichtszustand wurde die Rührung abgeschaltet und es erfolgte die 



















Druckbeaufschlagung des ersten Reaktors mit H2. Anschließend wurde die Rührung er-
neut mit entsprechender Drehzahl zugeschaltet und der Reaktionszeitraum von 15 min 
begann. Während aller Versuche mit variierter Rührerdrehzahl wurde eine analoge Ver-
fahrensweise genutzt. Für den Testversuch ohne Rührung wurde der Magnetrührer le-
diglich nach der CO2-Zugabe für einige Minuten betrieben und nach Wasserstoffbeauf-
schlagung entsprechend auf eine Homogenisierung des Reaktionsgemischs verzichtet. 
 
Tab. 4.5: Methanolproduktionsrate (TOF) nach einer Reaktionszeit von 15 min in Abhängigkeit 
von der Rührerdrehzahl. 









Anhand der Ergebnisse dieser Testreihe (siehe Tab. 4.5) ist erkennbar, dass sich die 
Methanolproduktionsrate für Rührerdrehzahlen zwischen 100 min-1 und 500 min-1 auf 
konstantem Niveau hält. Auf eine Durchmischung der flüssigen Phase kann nicht ver-
zichtet werden, denn in diesem Fall nimmt die TOF sprunghaft ab. Dieses Phänomen 
lässt sich auf eine verlangsamte Absorptionsgeschwindigkeit der Edukte ohne vorhan-
dene Durchmischung zurückführen. Zur Überprüfung dieser These wurde die CO2-
Absorption bei Reaktionstemperatur in Abhängigkeit der Rührerdrehzahl untersucht. 
Hierfür wurde ein Multiplexautoklav zwischenzeitlich mit einem Drucksensor ausgestat-
tet, um die Vergleichbarkeit dieser Ergebnisse mit den katalytischen Testversuchen zu 
gewährleisten. 
Aus Abb. 4.14 geht hervor, dass die CO2-Absorption in TEA ohne Rührung relativ lang-
sam erfolgt. Sobald eine Homogenisierung der Flüssigkeit mit einer Drehzahl von min-
destens 100 min-1 vorgenommen wird, löst sich CO2 um ein Vielfaches schneller im 
Amin. Eine weitere Erhöhung der Rührerdrehzahl führt jedoch lediglich zu einer margi-
nalen Verbesserung der Absorptionsgeschwindigkeit. Die Diffusion der CO2-Moleküle 
innerhalb des Amins findet ohne einer Durchmischung relativ langsam statt. Deshalb 
konnte im untersuchten Reaktionszeitraum aufgrund der Flüssigkeitsschicht nur eine 
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verringerte Menge an Kohlenstoffdioxid zum Feststoffkatalysator vordringen, was 
zwangsläufig zu einer geringeren Methanolkonzentration führt. 
 
 
Abb. 4.14: CO2-Absorptionskurven in 10 ml TEA bei 170 °C mit Variation der Rührerdrehzahl.  
    
Eine weitere denkbare Ursache für die beschleunigte Methanolbildung im gerührten Sys-
tem ist die Notwendigkeit der Aufschlämmung des Katalysators vom Reaktorboden und 
seiner Verteilung in der gesamten Flüssigkeit. Dadurch verkürzt sich der Weg von der 
Gasphase zu den in der Flüssigphase befindlichen Feststoffkatalysatorpartikeln, was zu 
einem schnelleren Reaktionsablauf führt. Demzufolge ist die Bewegungsgeschwindig-
keit der Edukte durch die flüssige Phase zur Katalysatoroberfläche ein limitierender Fak-
tor bei der Methanolsynthese in Aminen. Die Bereitstellung der Edukte am Katalysator-
partikel ist entsprechend dieser Ergebnisse mit einer Durchmischung der flüssigen 





Der letzte untersuchte Faktor, der zur Stofftransportlimitierung beitragen kann, ist die 
innere Diffusion der Edukte entlang der Poren zur aktiven Katalysatoroberfläche. Diese 
Eigenschaft korreliert direkt mit der Länge und der Gestalt der Poren und damit der Par-
tikelgröße. Deshalb wurde der Katalysator mithilfe von Sieben in mehrere Partikelgrö-
ßenfraktionen aufgetrennt. Beim Klassieren des mit der Kugelmühle kleingemahlenen 





















Pulvers fiel auf, dass nahezu die gesamte Probe (>95 %) sehr homogen mit einer Parti-
kelgröße von <45 μm vorliegt. Um dennoch größere Partikel zu kreieren, wurde der pul-
verförmige AA-Katalysator erneut mit einem entsprechenden Werkzeug verpresst und 
anschließend vorsichtig gemörsert. Dadurch konnten insgesamt fünf unterschiedliche 
Partikelgrößenfraktionen gewonnen werden, die anschließend in katalytischen Testver-
suchen im Hinblick auf ihre Methanolproduktionsrate untersucht wurden. Hierbei kam 
der große Autoklavreaktor zum Einsatz und es wurden die in Kap. 4.1 Durchführung der 
katalytischen Untersuchungen erwähnten Reaktionsparameter genutzt. Im Anschluss an 
den jeweiligen Testversuch wurde der Katalysator mittels Filtration vom Amin abgetrennt 
und erneut im Hinblick auf die Korngrößenverteilung untersucht, um eventuell eintre-
tende Änderungen der Partikelgrößen festzustellen zu können. Für eine möglichst voll-
ständige Separation von Feststoff und TEA wurde der Katalysator unter erhöhter Tem-
peratur (≈ 80 °C) und vermindertem Druck (≈ 10 mbar) behandelt. Durch diese Verfah-
rensweise ist eine relativ gute Isolation der Partikel vom Amin realisierbar. Dennoch ver-
bleibt das TEA teilweise auf der Katalysatoroberfläche, was an einer Agglomeration ei-
niger Partikel mit einhergehender Bildung relativ großer Gebilde erkennbar ist. Nach der 
Trocknung des Feststoffs wurden die Proben jeweils erneut klassiert. Für eine bessere 
Übersichtlichkeit, wurde die Partikelgrößenverteilung für Abb. 4.15 zu einer mittleren 
Partikelgröße vereinfacht. Hierfür wurde der Massenanteil der jeweiligen Fraktion mit 
dem entsprechenden Maximalwert dieser Fraktion multipliziert und durch die Summen-
bildung schließlich eine durchschnittliche Partikelgröße bestimmt. Diese entspricht auf-
grund der Eingliederung der Partikel in die erwähnten Fraktionen nicht der wahren mitt-
leren Partikelgröße, eignet sich dennoch gut für einen Vergleich der erhaltenen Korngrö-
ßen dieser Testversuche. 
Beim Einsatz unterschiedlicher Fraktionen während der CO2-Hydrierung in TEA kann 
eine Abhängigkeit der TOF von der Partikelgröße festgestellt werden (siehe Abb. 4.15). 
Dabei fällt die Katalysatoraktivität mit steigender Größe der Ausgangspartikel, erreicht 
ein Minimum bei der Fraktion 150 – 250 µm, und steigt anschließend wieder. Gleichzeitig 
wurde nach Versuchsende optisch festgestellt, dass die Partikel der größten Fraktionen 
nach dem Testversuch deutlich kleiner sind, als zuvor. Eine Bestimmung der mittleren 
Partikelgröße durch erneutes Klassieren nach der Katalyse bestätigt diese Beobachtung 
(siehe rote Punkte in Abb. 4.15). Dabei ist erkennbar, dass die Partikelgröße direkt mit 
der Methanolproduktionsrate korreliert. 
 
 




Abb. 4.15: Methanolproduktionsrate (TOF) und mittlere Partikelgröße nach Versuchsende in Ab-
hängigkeit der zu Beginn eingesetzten Partikelgrößenfraktion. Die Reaktionszeit betrug eine 
Stunde. Die mittlere Partikelgröße für die Fraktion <45 µm konnte aufgrund einer unvollständigen 
Abtrennung des Amins vom Feststoff und damit einhergehender Bildung von Agglomeraten nicht 
bestimmt werden. 
 
Eine mögliche Erklärung der Ausbildung dieses Minimums ist eine mangelnde mechani-
sche Stabilität großer Katalysatorpartikel. Zur Verifizierung dieser These ist in Abb. 4.16 
die exakte Partikelgrößenverteilung nach dem jeweiligen Testversuch dargestellt.  
 
 
Abb. 4.16: Massenanteile (w) der jeweiligen Partikelgrößenfraktion in Abhängigkeit der ursprüng-
lich eingesetzten Fraktion. Die ursprünglich eingesetzte Fraktion ist aus Gründen der Übersicht-
lichkeit jeweils rot markiert. 
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Hieraus wird ersichtlich, dass lediglich der Katalysator mit der Fraktion 45-150 µm nach 
der Reaktion weiterhin vorrangig die eingesetzte Partikelgrößenfraktion enthält. Umso 
größer die Partikel zu desto kleineren Partikeln zerfallen diese während des Testver-
suchs. Die Fraktion mit den anfänglich größten Partikeln (355 – 450 μm) besteht nach 
der Katalyse zu über 50 % aus Partikeln die kleiner als 45 μm sind. Dadurch lassen sich 
die ähnlich hohen Methanolbildungsraten, welche mit den Fraktionen <45 μm und 355 – 
450 μm erzielt werden konnten, erklären. 
Aufgrund des Aktivitätsabfalls mit steigender Partikelgröße wird klar, dass der Stofftrans-
port während dieses Prozesses durch die Diffusion der Edukte in die Poren des Fest-
stoffkatalysators limitiert ist. 
Zusammengefasst konnte festgestellt werden, dass durchaus Limitierungen des Stoff-
transports sowohl im Hinblick der inneren Diffusion (Abhängigkeit der Methanolproduk-
tionsrate von der Feststoffpartikelgröße) als auch der äußeren Diffusion (Abhängigkeit 





4.7.1 Kinetische Untersuchungen 
 
Wie bereits in Kap. 4.3 Aktivitätsbestimmung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystems für 
die CO2-Hydrierung in Triethylamin beschrieben, treten während der CO2-Hydrierung zu 
Methanol in tertiären Aminen unerwünschte Nebenreaktionen auf.  


















Bei der inversen Wassergas-Konvertierungsreaktion entsteht das Nebenprodukt CO, 
welches im Gemisch mit Wasserstoff Synthesegas darstellt und als Edukt für eine Viel-
zahl von industriellen Prozessen genutzt werden kann. Deshalb ist die Bildung dieses 
Produktes zunächst weniger kritisch zu bewerten. Deutlich problematischer für eine er-
folgreiche Realisierung der Methanolsynthese in Aminen sind die Aminzersetzung und 
der Methanolabbau. Zum einen kann das – relativ zum Methanol – teure Amin nicht 
wiederverwendet werden, zum anderen wird das Zielprodukt während der Synthese um-
gesetzt und kann entsprechend nicht angereichert werden. Aus diesem Grund ist eine 
Unterdrückung dieser Nebenreaktionen erforderlich. Um Lösungsansätze für diese 
Problematik entwickeln zu können ist es zunächst notwendig beide Nebenreaktionen 
und ihre Interaktion genau zu analysieren.  
Deshalb wurden katalytische Tests durchgeführt, bei denen die Nebenreaktionen be-
wusst herbeigeführt werden sollten. Dafür wurde das Lösungsmittel TEA mit geringen 
Mengen an DEA und MeOH versetzt, sodass ein Gesamtvolumen von 20 ml analog der 
Durchführung während der Standardversuche vorlag. Diese Mischung wurde anschlie-
ßend in den Autoklaven eingefüllt. Da es für diese Testversuche entscheidend ist, dass 
die Proben immer aus derselben Gesamtflüssigphase entnommen werden, wurde der 
große Autoklav aufgrund seiner Möglichkeit zur Probenahme unter Reaktionsbedingun-
gen verwendet. Vor Beginn des jeweiligen Versuchs wurde eine Probe mit ca. 0,8 ml des 
eingesetzten Gemischs entnommen, um die Startzusammensetzung zu prüfen. Diese 
sollte für alle Versuche gleich sein. Dennoch konnte eine gewisse Varianz der Startkon-
zentrationen von DEA und MeOH beobachtet werden (siehe Abb. 4.17, diese Proben 
sind mit „Start“ bezeichnet). Anschließend wurde der Reaktor auf die Reaktionstempe-
ratur von 170 °C aufgeheizt. Da es aufgrund der Flüchtigkeit der eingesetzten Stoffe zu 
einer Abweichung der detektierten Probenzusammensetzung bei Raum- und Reaktions-
temperatur kommt, wurde nun erneut eine Flüssigprobe entnommen (in Abb. 4.17 als 
„heiß“ bezeichnet). Anschließend wurde die Reaktion analog zu den Standardversuchen 
(vgl. Kap. 4.1.2 Experimentelle Ausführung der katalytischen Testversuche) durch Zu-
gabe der entsprechenden Gase gestartet. Zu mehreren Zeitpunkten während des Reak-
tionsverlaufs wurden nun Proben entnommen, sowie eine weitere nach dem Abkühlen 
des Reaktors zum Versuchsende. Infolge der abweichenden Anreicherung der flüchtigen 
Stoffe in Gas- und Flüssigphase bei unterschiedlicher Temperatur können in Abb. 4.17 
nur Proben, welche bei derselben Temperatur entnommen wurden, miteinander verglei-
chen werden („Start“ mit „…kalt“, sowie die Punkte „heiß“, „0,5 h“, „1 h“ und „2 h“ unter-
einander). Mittels der gewählten Versuchsdurchführung ist es möglich, Veränderungen 




der stofflichen Zusammensetzung während des Reaktionsverlaufs unter Reaktionsbe-
dingungen zu verfolgen. Zusätzlich können quantitative Änderungen während des ge-




Abb. 4.17: Katalytische Ergebnisse zur Analyse der Nebenreaktionen unter variierten Bedingun-
gen. (A) mit CO2, H2 und ca. 1 g AA-Katalysator; (B) mit CO2, H2 und ohne AA-Katalysator; (C) mit 
H2 und ca. 1 g AA-Katalysator; (D) mit Ar und ca. 1 g AA-Katalysator; (E) mit Ar und ca. 1 g AA-
Katalysator, ohne DEA. Die Probenahmen zu den Zeitpunkten „Start“, „2 h kalt“ und „20 h kalt“ 
wurden im abgekühlten Zustand entnommen. Die restlichen Proben wurden bei Reaktionstem-
peratur aus dem Autoklaven entnommen. „Heiß“ beschreibt dabei den Zeitpunkt unmittelbar vor 
Gaszugabe (für jeden Testversuch gilt pges = 100 bar). 
 













MeOH  DEA  DEMACO2 + H2 + KatA













MeOH  DEA  DEMACO2 + H2 - KatB













MeOH  DEA  DEMAH2 + KatC













MeOH  DEA  DEMAAr + KatD

















Zur Untersuchung des Systemverhaltens im Hinblick auf die Nebenreaktionen wurde die 
Reaktion jeweils unter variierten Versuchsbedingungen durchgeführt. Dabei konnte fest-
gestellt werden, dass die Bildung des DEMA ein katalysierter Prozess ist und entspre-
chend ohne den Katalysator nicht stattfindet. Dies ist durch die Ergebnisse des Testver-
suchs, welcher ohne Katalysator unter Standardbedingungen und Edukteinsatz ausge-
führt wurde, erkennbar (siehe Abb. 4.17 B). Sobald der AA-Katalysator Anwendung fin-
det, kann sich Methanol nicht im Amin anreichern, da es zum DEMA abgebaut wird. 
Dabei spielt es eine untergeordnete Rolle, ob beide Edukte (Abb. 4.17 A), nur H2 
(Abb. 4.17 C) oder keiner der Ausgangsstoffe (Abb. 4.17 D) im System vorhanden sind. 
Allerdings kann CO2 unabhängig von der Folgereaktion mit H2 umgesetzt werden. Dies 
kann anhand der Summenbildung von Methanol und DEMA erkannt werden, welche für 
den Testversuch mit beiden Edukten (Abb. 4.17 A) am größten ist. Auffällig ist der 
sprunghafte Anstieg der detektierten DEMA-Stoffmenge beim Vergleich der Punkte 
„heiß“ und „0,5 h“, obwohl der Reaktor zur Vergewisserung einer konstanten Betriebs-
temperatur für einige Zeit auf dieser verharrt, bevor die Probe „heiß“ entnommen wird 
(vgl. Abb. 4.3 S. 50). Existiert kein Zusammenhang zwischen DEMA-Bildung und Gas-
atmosphäre, sollte die Reaktion lediglich von der Temperatur abhängen. Dennoch 
scheint diese Reaktion nach der Druckbeaufschlagung mit einem beliebigen Gas deut-
lich schneller abzulaufen. Möglicherweise handelt es sich dabei allerdings um ein Arte-
fakt, hervorgerufen durch die geänderten Probenahmebedingungen bei unterschiedli-
chen Drücken. Deshalb wird diesem Phänomen keine gesonderte Aufmerksamkeit ge-
schenkt. 
Nachdem sich zeigte, dass in Argon- und Wasserstoffatmosphäre ähnliche Resultate 
erzielt werden können, wurde ein zusätzliches Augenmerk auf das Langzeitverhalten 
gesetzt. Dabei konnte festgestellt werden, dass nach etwa 20 h Reaktionszeit nur noch 
eine geringe Stoffmenge Methanol im Reaktor vorliegt und es nahezu vollständig zum 
DEMA umgesetzt wurde (siehe Abb. 4.17 D). Demzufolge liegt das Gleichgewicht der 
Methanolabbaureaktion (Gleichung 4.8) klar auf der Seite des DEMA. 
Darüber hinaus wurde ermittelt, ob Methanol ebenso schnell abreagiert, wenn dem Sys-
tem kein zusätzliches DEA zugeführt wird (Abb. 4.17 E). Da auch frisches TEA geringe 
Mengen an DEA enthält, ist es denkbar, dass DEMA gebildet wird. Anschließend könnte 
das durch die Methanolabbaureaktion entstehende Wasser erneut zur TEA-Zersetzung 
führen. Durch Kombination beider Reaktionen kann es demzufolge trotz anfänglich ge-
ringer DEA-Stoffmenge dennoch zum vollständigen Methanolabbau kommen. Außer-
dem enthält das kommerziell erworbene Amin bereits etwa 360 ppm Wasser (entspricht 
einer Stoffmenge von ≈ 0,3 mmol in 20 ml TEA; ermittelt durch KARL-FISCHER-Titration), 




wodurch die DEA-Bildung begünstigt ist. Die Ergebnisse dieses Tests zeigen, dass das 
Fehlen größerer Stoffmengen an DEA zwar zu einem verlangsamten Methanolabbau 
führt, die gebildete DEMA-Stoffmenge verglichen mit den übrigen Versuchen trotzdem 
ähnlich groß ist. Es wird ersichtlich, dass beide Nebenreaktionen nicht ohne weiteres 
verhindert werden können. 
Wesentlich für den Erfolg einer Methanolsynthese unter Verwendung von TEA ist des-
halb die Betrachtung der Geschwindigkeiten der einzelnen Reaktionen. Gleichzeitig ist 
auch das Verhältnis der Geschwindigkeiten der beiden Nebenreaktionen untereinander 
interessant. Ist die Reaktionsgeschwindigkeit der Methanolsynthese hinreichend größer 
als die der Folgereaktion, könnte die DEMA-Bildung durch eine Verringerung der Reak-
tionszeit minimiert werden.  
Im Folgenden werden deshalb die Geschwindigkeiten der beiden Nebenreaktionen 
(Gleichung 4.7 und 4.8) vergleichend untersucht. Hierfür wird die Annahme getroffen, 
dass der Großteil des DEA und Ethanols erst entsteht, wenn Wasser durch die CO2-
Hydrierung in das System gelangt. Eine experimentelle Untersuchung des Verhältnisses 
der Reaktionsgeschwindigkeiten kann mittels einer schlagartigen Zufuhr eines Metha-
nol-Wasser-Gemischs in den temperierten Autoklavreaktor erfolgen. Dabei setzt zu-
nächst die Aminzersetzung ein und der Methanolabbau schließt sich entsprechend an. 
Ist die DEA-Bildung schneller, sollte die Stoffmenge stets höher sein, als jene des DEMA. 
Weist die Folgereaktion allerdings die höhere Reaktionsgeschwindigkeit auf, wird DEA 
rasch abreagieren, was eine stetige Erhöhung der DEMA-Stoffmenge mit paralleler 
Stagnation der Stoffmenge von DEA auf niedrigem Niveau zur Folge hätte. 
Für eine Analyse dieses Verhaltens wurde ein besonderer Versuchsaufbau verwendet 
(siehe Abb. 4.18). Hierbei wurde einer der Multiplexreaktoren, bestehend aus dem Be-
hälter (B), dem Kugelhahn zur Gaszufuhr (V3) und der Berstscheibe (V4), um einen 
Rohrabschnitt (Verbindung zwischen V2 und V3) und einen zweiten Kugelhahn (V2) er-
weitert. Oberhalb von V2 kann die übliche Vorrichtung (Dreiwegehahn V1) zur Evakuie-
rung (mithilfe von der Vakuumpumpe P) und Druckbeaufschlagung angebracht werden. 
Nachdem der Reaktor mit 10 ml TEA und etwa 200 mg AA-Katalysator befüllt wurde, 
erfolgte die Temperierung auf 170 °C. Parallel wurde ein äquimolares Gemisch aus Me-
thanol und Wasser hergestellt. Anschließend wurde der Testversuch entsprechend der 






Abb. 4.18: Erweiterter Versuchsaufbau und Teilschritte für die Testversuche zum Geschwindig-
keitsvergleich der Nebenreaktionen. Komponenten: (P) Vakuumpumpe, (V1) Dreiwegeventil, (V2, 
V3) Kugelhähne, (V4) Berstscheibe, (B) Autoklavbehälter. Die während jedes Teilschrittes geöff-
neten Ventile und relevanten Komponenten sind jeweils rot hervorgehoben. 
 
Im ersten Schritt wurde das gesamte System bis zum Kugelhahn V3 evakuiert und an-
schließend mit Argon geflutet (Schritt 2). Diese Schritte wurden mehrmals ausgeführt, 
um sauerstofffreies Arbeiten zu ermöglichen. Im 3. Schritt wurden 0,5 ml des Methanol-
Wasser-Gemischs mithilfe einer Spritze, welche mit einer Kanüle ausgestattet ist, in den 
Rohrabschnitt zwischen V2 und V3 eingebracht. Da die Dichte von Argon höher als jene 
der Luft ist, kann ein sehr geringer Sauerstoffeintrag durch das Einführen der Kanüle in 
das Rohr angenommen werden. Nun wird V2 verschlossen und im 4. Schritt findet eine 
erneute Evakuierung und Spülung mir Argon statt. Um das im Rohrabschnitt befindliche 

































1. Schritt 2. Schritt
















einem 5. Schritt Argon mit einem deutlichen Überdruck (40 bar) angelegt. Nach Abschal-
ten der Rührung im Reaktor wird während des finalen Teilschritts schließlich V3 für we-
nige Sekunden geöffnet, sodass das Flüssigkeitsgemisch impulsartig in den Autoklaven 
transportiert wird. Abschließend wird V3 wieder geschlossen und die Rührung erneut 
eingeschaltet, was den Reaktionsstartzeitpunkt markiert.  
 
 
Abb. 4.19: Soffmengenverläufe von MeOH, EtOH, DEA und DEMA in Abhängigkeit der Zeit nach 
einer impulsartigen Zugabe von MeOH und H2O. Die Multiplexautoklaven sind zum Zeitpunkt t = 0 
auf Reaktionstemperatur (TR = 170 °C) und beinhalten das Lösungsmittel TEA sowie den AA-
Katalysator. 
 
Unter Anwendung dieser Verfahrensweise wurde ein zeitlicher Verlauf der Stoffmengen 
von MeOH, EtOH, DEA und DEMA ermittelt (siehe Abb. 4.19). Dabei wurde der erste 
Multiplexreaktor zur Bestimmung eines Startwerts direkt vor Zugabe des Gemischs ge-
quencht. Dies ist nötig, da durch die Reinigung der Reaktoren geringe Wassermengen 
vorhanden sein können, welche bereits zur Bildung von DEA und EtOH führen. Diese 
Werte werden später von sämtlichen ermittelten Stoffmengen entsprechend subtrahiert. 
Direkt nach Gemischzugabe wird eine weitere Probe in Form eines Multiplexreaktors 
entnommen, um einen Startwert für die durch die beschriebene Prozedur in Lösung ge-
brachte Methanolstoffmenge zu bekommen.  
Es ist zu erkennen, dass die Methanolstoffmenge über den gesamten untersuchten Zeit-
raum auf annähernd konstantem Level verbleibt (siehe Abb. 4.19). Auch wenn eine re-
lativ große Schwankung wahrnehmbar ist, kann kein Trend beobachtet werden.  
















Die Oszillation kann auf die recht harsche Zugabe des MeOH-H2O-Gemischs zurückge-
führt werden. Eine vollständig identische Zufuhr der Flüssigkeit ist auf diesem Weg nur 
schwer vorstellbar. Die ähnlich hohe Methanolstoffemenge, die bei allen Testversuchen 
detektiert werden konnte, zeigt allerdings, dass eine Reproduktion dieser Verfahrens-
weise in einem gewissen Rahmen durchaus möglich ist (abgesehen vom Punkt bei 
t = 60 min, bei dem die Methanolstoffmenge mit 2,3 mmol deutlich höher lag, als bei den 
restlichen Versuchen und deshalb in der Abbildung nicht dargestellt ist). Zusätzlich muss 
an dieser Stelle erwähnt werden, dass die zugeführte Methanolstoffmenge etwa 
8,6 mmol beträgt und damit weit über der detektierten Menge liegt. Dennoch scheint der 
Anteil, welcher das Lösungsmittel erreicht bei allen Testversuchen annähernd gleich zu 
sein, weshalb Aussagen zum Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeiten der Aminzer-
setzung und des Methanolabbaus getroffen werden können. 
Während Methanol die einzige analysierte Substanz ist, welche im untersuchten Zeit-
raum keine Stoffmengenänderung zeigt, steigen die Stoffmengen von DEA und EtOH 
bereits nach kurzer Zeit an. Zudem verlaufen die Kurven annähernd synchron, was ent-
sprechend Gleichung 4.7 für die wasserinduzierte Aminzersetzung zu erwarten ist. Be-
reits zum Zeitpunkt t = 0 können kleine Mengen an DEA und EtOH detektiert werden. 
Dies lässt auf einen sehr schnellen Ablauf der Aminzersetzungsreaktion schließen, so-
bald Wasser in das System eingebracht wird. Im Gegensatz dazu kann DEMA erst nach 
einer Reaktionszeit von 20 min im Reaktionsgemisch nachgewiesen werden. Zudem 
verbleibt die Stoffmenge über den gesamten untersuchten Zeitraum auf niedrigem Ni-
veau, obwohl MeOH und DEA in vergleichsweise hoher Konzentration zur Verfügung 
gestellt werden. Demzufolge ist die Methanolabbaureaktion (Gleichung 4.8) der ge-
schwindigkeitsbestimmende Schritt bei der Synthese des DEMA. Dies ist ein sehr er-
freuliches Ergebnis im Hinblick auf die CO2-Hydrierung in Aminen, da die Ergebnisse 
darauf hindeuten, dass Methanol im Falle kurzer Katalysator-Kontaktzeiten im Lösungs-
mittel angereichert werden kann. Dies könnte beispielsweise in einem kontinuierlichen 
Prozess mit hoher Durchflussrate realisiert werden. 
Dennoch widersprechen die Ergebnisse dieser Testversuche teilweise den bisher erhal-
tenen, bei denen relativ große Mengen an DEMA bereits nach kurzen Reaktionszeiträu-
men detektiert werden konnten (vgl. Abb. 4.10 bzw. Abb. 4.11 S. 68 bzw. 70). Deshalb 
besteht die Möglichkeit, dass freies Methanol nur schwer mit DEA zum DEMA umgesetzt 
werden kann. Stattdessen könnte eine Übergangsspezies, die sich während der Metha-
nolsynthese auf der Katalysatoroberfläche bildet, eine hohe Affinität für eine Reaktion 
mit DEA zeigen. In diesem Fall konkurriert der Wasserstoff mit dem DEA um diese Über-




gangsspezies, sodass sich entsprechend Methanol oder DEMA bildet. Diese These un-
terstreicht die Wichtigkeit einer zügigen Wasserstoffbereitstellung während jedes Teil-




4.7.2 Ansatz zur Vermeidung der Nebenreaktionen 
 
Die aufgezeigten Nebenreaktionen (Gleichungen 4.7 und 4.8) führen sowohl zu einer 
Zersetzung des Amins, weshalb eine Rückführung in einem kontinuierlichen Prozess 
unmöglich wäre, als auch zum Abbau des Methanols, sodass es sich nicht im Lösungs-
mittel anreichern kann. Damit ist die Methanolsynthese unter diesen Bedingungen nicht 
umsetzbar und die Nebenreaktionen müssen entsprechend vermieden werden, um ein 
wirtschaftliches Verfahren zu realisieren. 
Da nicht nur der Methanolabbau, sondern auch die Zersetzung des Amins fatale Folgen 
für den Prozess hat, erscheint es sinnvoll, einen Ansatz zur Verhinderung der ersten 
Teilreaktion zu verfolgen. Eine Strategie zur Unterdrückung der Aminzersetzung wäre 
eine vollständig wasserfreie Arbeitsweise. Allerdings ist dies nahezu unmöglich, da Was-
ser während der Methanolsynthese aus CO2 zwangläufig als Nebenprodukt entsteht. 
Zusätzlich wurde nachgewiesen, dass insbesondere die Aminzersetzung rasch vonstat-
tengeht (vgl. Abb. 4.19), was eine noch schnellere Entfernung des Reaktionswassers 
zur Vermeidung dieser Reaktion erfordert. 
Ein weiterer Lösungsansatz ist die räumliche Trennung der beteiligten Substanzen. Da-
bei wird die Unterdrückung aller unerwünschten Reaktionen durch die Verhinderung des 
Kontakts von Amin und aktivem Katalysatorzentrum angestrebt. TEA ist ein deutlich grö-
ßeres Molekül, als CO2, H2, H2O und Methanol, weshalb eine sterische Zugangsbe-
schränkung des Lösungsmittels zu den aktiven Zentren am Katalysator möglich scheint.  
In diesem Fall wäre zwar die Methanolsynthese am Katalysator möglich, aber die Ne-
benreaktionen ausgeschlossen (siehe Abb. 4.20). 
Diese Strategie lässt sich mit dem Einsatz eines Trägermaterials definierter Porengröße 
verfolgen. Das Innere der Poren wird dabei mit den aktiven Metallen beladen, sodass 
sie nur für die Edukte, aber nicht für TEA, zugänglich sind. Entsprechend der Mole-
külgröße aller beteiligten Substanzen muss der Durchmesser der Poreneingänge des 
Trägermaterials zwischen 2,83 Å und 6,07 Å liegen (vgl. Anhang A.9 Molekülgrößen 
S. 122). Zudem sollte das Trägermaterial keine anderen Reaktionen mit den beteiligten 




Porendurchmesser 5 Å. Molekularsiebe bestehen aus Zeolithen, welche für ihre hohe 
spezifische Oberfläche bekannt sind[152–155]. Außerdem besitzen sie genau definierte Po-
rendurchmesser, weshalb sie oft als Trägermaterial bei der Synthese formselektiver Ka-
talysatoren eingesetzt werden[156–158]. 
 
 
Abb. 4.20: Schematische Darstellung der Methanolsynthese mit einem Trägersystem definierter 
Porengröße. CO2, H2, H2O und Methanol können die Poren passieren (durch grünen Pfeil mar-
kiert), TEA jedoch nicht (durch roten Pfeil markiert). Die Atome des Kohlenstoffs sind schwarz, 
des Sauerstoffs rot, des Stickstoffs blau und des Wasserstoffs weiß dargestellt.  
 
Als Syntheseroute wurde die Incipient Wetness Imprägnierung gewählt. Dabei wird zu-
nächst das spezifische Porenvolumen des Trägermaterials mittels einer Stickstoffad-
sorptionsmessung bestimmt (VPoren = 0,3 ml/g). Anschließend werden die Metallnitrate in 
exakt der Menge destilliertem Wasser gelöst, die dem Porenvolumen der eingesetzten 
Trägermasse entspricht. Diese Lösung wird anschließend gleichmäßig auf das Moleku-
larsieb gegeben, sodass sich die Poren vollständig mit der Lösung füllen. Auf diesem 
Weg können die Metalle homogen innerhalb der Poren des Trägers verteilt werden. 
Diese Methode wird für ein breites Spektrum von Katalysatoren verwendet, insbeson-
dere bei der Nutzung von seltenen und damit preisintensiven Metallen mit der Zielstel-
lung, geringe Mengen an aktivem Material auf dem Träger zu verteilen[159–163].  
Das Molekularsieb wurde mit einer Cu/Zn/Al-Nitrat-Lösung (Metallverhältnis 6:3:1) im-
prägniert, sodass der Massenanteil dieser Metalle im fertigen Katalysator insgesamt 
10 % entspricht. Dieser Präkursor wurde nach der Synthese bei 60 °C getrocknet und 
anschließend fand bei 180 °C die Zersetzung der Nitrate zu den jeweiligen Oxiden statt. 
Calcination und Reduktion wurden analog dem Cu/Zn/Al-Standardkatalysator durchge-
führt (vgl. Kap. 3.2 Calcination und Reduktion). Der auf diesem Weg synthetisierte Ka-
talysator zeigte keinerlei katalytische Aktivität. Dies kann darauf zurückgeführt werden, 




dass es ohne das Ausfällen der Carbonate nicht zur Bildung der für den Methanolsyn-
thesekatalysator benötigten Kristallstrukturen im Präkursor kommt (vgl. Kap. 2.2.1 Das 
Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystem). Aus diesem Grund wurde diese Syntheseroute um 
einen Fällungsschritt erweitert. Hierbei fand zunächst eine analoge Imprägnierung des 
Trägers mit der Metallnitratlösung statt. Nach einer Vortrocknung bei 60 °C wurde die 
Probe für 30 min unter Rührung in eine Natriumcarbonatlösung gegeben, um die Carbo-
nate innerhalb der Poren auszufällen. Nach Calcination und Reduktion (wie in Kap. 3.2 
Calcination und Reduktion beschrieben) wurde dieser Katalysator im Hinblick auf die 
Bildung von MeOH, EtOH, DEA und DEMA untersucht. Leider konnte das gewünschte 
Ziel mithilfe dieser Probe ebenfalls nicht erreicht werden. Der Katalysator zeigt lediglich 
eine geringere Aktivität bei gleichbleibenden Selektivitäten der beteiligten Substanzen. 
Eine Analyse der Katalysatorprobe mittels Stickstoffadsorption ergab, dass die spezifi-
sche Oberfläche nur bei 32 m2/g lag. Das Molekularsieb weist im Gegensatz dazu eine 
spezifische Oberfläche von etwa 520 m2/g auf. Deshalb liegt die Vermutung nahe, dass 
die Fällung durch die gewählte Methode zu schnell erfolgt und die Poreneingänge des 
Trägermaterials von den Metallspezies blockiert werden. Dadurch ist lediglich die äußere 
Oberfläche des Trägers, welche mit den aktiven Metallen besetzt ist, an der Katalyse 
beteiligt und der gewünschte Effekt der größenselektiven Wirkweise kann nicht eintreten. 
Diese These erklärt auch die geringere Aktivität der Probe. Sind die Poren für die Edukte 
nicht zugänglich, kann nur ein geringer Teil der Metalle (der auf der äußeren Oberfläche 
befindliche) an der Katalyse teilnehmen. 
Infolgedessen rückte mit der Fällung durch eine Harnstoffzersetzung eine weitere Syn-
theseroute in den Fokus. Bei dieser Methode wird eine wässrige Lösung, welche sowohl 
Harnstoff als auch die Metallnitrate enthält, bis auf 90 °C aufgeheizt. Dabei zerfällt Harn-
stoff in Ammonium- und Carbonationen, welche das Ausfallen der Metallcarbonate und 
–hydroxycarbonate bewirken. Da dieser Prozess relativ langsam verläuft, können Fäl-
lungsprozesse mit dieser Methode besser analysiert[164] und zudem sehr kleine Kataly-
satorpartikel generiert werden[164–168]. Außerdem wurde diese Methode bereits von eini-
gen Autoren verwendet, um katalytisch aktive Metallkomponenten auf Trägermaterialien 
wie SiO2[169,170], TiO2[171] oder Kohlenstoffnanofasern[172] zu imprägnieren. Auch eine kom-
binierte Synthese aus vorgelagerter Incipient Wetness Imprägnierung mit anschließen-
der Fällung durch Harnstoffzersetzung wurde von Kittisakmontree et al. erfolgreich 
durchgeführt[171]. Galo et al. konnten die Harnstoffzersetzung zur Fällung von Cu-Zn 
Mischcarbonaten verwenden, weshalb diese Syntheseroute vielversprechend für eine 




Folglich wurde der kombinierte Ansatz aus Incipient Wetness Imprägnierung und Fällung 
durch Harnstoffzersetzung zur Herstellung eines geträgerten Methanolsynthesekataly-
sators genutzt. Hierfür wurde zunächst eine Lösung hergestellt, welche sowohl die Nit-
rate von Cu, Zn und Al (Stoffmengenverhältnis: 6:3:1) als auch Harnstoff, enthält. Im 
Anschluss wurde das Molekularsieb entsprechend des Porenvolumens mit dieser Lö-
sung imprägniert. Der Harnstoff wurde dabei im Überschuss (doppelte Stoffmenge ver-
glichen mit der Summe aller Metalle) zugegeben, um auch bei unvollständiger Harnstoff-
zersetzung genügend Carbonationen bereitzustellen. Das imprägnierte Molekularsieb 
wurde nun in einen Autoklaven gebracht und anschließend ein Druck von etwa 5 bar Ar 
angelegt, um ein vorzeitiges Austreten des benötigten Wassers aus den Poren bei der 
Synthesetemperatur von 90 °C möglichst zu vermeiden. Das Aufheizen des Autoklaven 
wurde innerhalb von ca. 2 h durchgeführt, gefolgt von einer dreistündigen Haltezeit. 
Nach Abkühlung des Autoklaven wurde der Präkursor mit 1,5 l entionisiertem Wasser 
gewaschen, bevor mittels Calcination und Reduktion schließlich der aktivierte Katalysa-
tor formiert wurde. Mithilfe dieser Syntheseroute konnte die spezifische Oberfläche des 
Trägermaterials im fertigen Katalysator sehr gut erhalten werden (Aspez = 500 m2/g) und 
es kann entsprechend davon ausgegangen werden, dass die Poreneingänge im Gegen-
satz zur Fällung mittels Natriumcarbonat nicht blockiert werden. Eine Untersuchung der 
erhaltenen Zusammensetzung durch ICP-OES zeigte das Vorhandensein von Cu, Zn 
und Al. Allerdings war eine quantitative Auswertung dieser Messung nicht möglich, da 
Aluminium im Molsieb enthalten und der bestimmte Wert für dieses Element entspre-
chend sehr hoch ist. Deshalb kann nicht nachgewiesen werden, ob Aluminiumhydroxid 
ausgefällt werden konnte. Da das Verhältnis von Cu:Zn entsprechend der eingesetzten 
Metallnitrate 2:1 beträgt und die hohe Oberfläche des Trägermaterials während der Syn-
these erhalten blieb, wird die Synthese dennoch als erfolgreich bewertet. 
Unter Einsatz dieser Probe konnte jedoch keinerlei Methanol unter den bisher gewählten 
Bedingungen hergestellt werden. Aufgrund der fehlenden Möglichkeit eine pH-kontrol-
lierte Fällung durchzuführen, wurde möglicherweise nicht die korrekte Präkursorstruktur 
synthetisiert, welche für einen aktiven Methanolsynthesekatalysator essentiell ist (vgl. 
2.2.1 Das Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatorsystem).  
Ein entscheidender Schritt für die Funktionalität des Katalysators ist der Transport der 
Edukte aus dem Amin in die Katalysatorporen. Es ist nicht zwangsläufig gegeben, dass 
dieser Vorgang unter den vorherrschenden Bedingungen realisierbar ist. Ebenso ist die 
Machbarkeit des Produktaustritts aus den Poren diskutabel. Molekularsiebe werden für 
gewöhnlich zur Entfernung von Wasser aus Lösungsmitteln verwendet, indem es inner-




halb der Poren adsorbiert und erst unter hohen Temperaturen (> 300 °C) wieder freige-
setzt wird. Demzufolge könnte auch die Desorption von Methanol behindert sein. In die-
sem Fall könnte Methanol trotz erfolgreicher Synthese in den Poren nicht im Amin nach-
gewiesen werden.  
Zudem ist durch die räumliche Trennung der beteiligten Substanzen denkbar, dass die 
vorteilhaften Effekte des Amins keinen ausschlaggebenden Einfluss mehr auf die Me-
thanolsynthese haben. Dadurch würde die Reaktion unter den gewählten Reaktionsbe-
dingungen nicht mehr hinreichend schnell ablaufen. Die exakte Ursache für die fehlende 
Aktivität dieses Katalysators konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht aufgeklärt werden. 
 
 
4.8 Alternative Katalysatorsysteme 
 
Bislang konnten die Nebenreaktionen unter Verwendung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysa-
tors nicht verhindert werden, weshalb alternative Katalysatorsysteme zur Steigerung der 
Methanolausbeute in den Fokus rückten. Dabei wurde Cu als aktives Metall zunächst 
beibehalten und das Trägersystem verändert. In der Literatur sind beispielsweise die 
Trägersysteme CeO2[109,111] und TiC[112] bekannt, welche im Rahmen dieser Arbeit im 
Hinblick auf ihre katalytische Aktivität für die CO2-Hydrierung in TEA untersucht wurden. 
Mithilfe dieser Präparationen konnte jedoch kein Methanol synthetisiert werden, was die 
exzellente Synergie zwischen Cu, ZnO und Al2O3 unterstreicht.  
Da das Amin durch seine Polarität einen Einfluss auf Teilschritte oder den gesamten 
Reaktionsmechanismus haben kann, ist es durchaus denkbar, dass der für die Gaspha-
senreaktion etablierte Katalysator durch andere Systeme ersetzt werden sollte. Im Zuge 
dessen wurden die ebenfalls für die Methanolsynthese aus CO2 bekannten alternativen 
Stoffsysteme Au/ZnO[124,125] und Ca/Pd/Zn/CeO2[128] für die Reaktion im Amin getestet. 
Leider konnte auch mit diesen edelmetallhaltigen Katalysatoren kein Methanol in TEA 
synthetisiert werden. 
Ein erster Hinweis auf eine neuartige aktive Komponente ergab sich bei einem Testver-
such, bei dem die Notwendigkeit der Teflonauskleidung im Reaktor überprüft wurde. 
Hierbei konnte unter Verwendung des Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators und fehlendem 
Tefloneinsatz eine Erhöhung der TOF um etwa 60 % beobachtet werden. Dieselbe Ak-
tivitätssteigerung konnte anschließend mit einer physikalisch vermengten Mischung aus 
dem AA-Katalysator und Spänen (33 % der Feststoffmasse, mFeststoff, gesamt = 1,5 g) des 
Reaktorwerkstoffs (Edelstahl 1.4571) bei gleichzeitiger Verwendung des Teflon-
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einsatzes erreicht werden. Allerdings zeigten die Stahlspäne ohne zusätzliche Katalysa-
torkomponente in einem weiteren Vergleichsversuch keinerlei Methanolsyntheseaktivi-
tät. Aus diesem Grund wurde ein Blick auf die Komponenten des Edelstahls 1.4571 ge-
worfen. Hierbei wurde die Bulkinformation aus dem Werkstoffdatenblatt entnommen und 
die Oberflächenzusammensetzung mittels XPS bestimmt (siehe Tab. 4.6). 
 
Tab. 4.6: Elementzusammensetzung des Edelstahls 1.4571 nach DIN EN 10088-3 (Werkstoffda-
tenblatt[174]) und der Oberfläche, welche mittels XPS bestimmt wurde. (a) Die Probenoberfläche 
zeigte einen relativ hohen Anteil an C, der allerdings auf Verunreinigungen auf der Oberfläche 
zurückgeführt werden kann, weshalb für C keine Angabe getätigt wird. (b) Der Massenanteil des 
Ti ist entsprechend dem Werkstoffdatenblatt mindestens fünfmal größer als der Kohlenstoffanteil. 
Element 
Zusammensetzung / % 
Werkstoffdatenblatt[174] XPS 
C  ≤ 0,08 k. a.(a)  
Si  ≤ 1,0 - 
Mn  ≤ 2,0 3,5 
P  ≤ 0,045 - 
S  ≤ 0,03 - 
Cr 16,5 – 18,5 21,0 
Ni 10,5 – 13,5 1,4 
Mo 2,0 – 2,5 - 
Ti(b) 5 · wC – 0,7 - 
Fe 1 – Σverbliebene Metalle 74,1 
 
 
Die Oberflächenanalyse des Edelstahls ergab einige Abweichungen von der Bulkzusam-
mensetzung entsprechend dem Werkstoffdatenblatt. Dabei ist erkennbar, dass Nickel 
an der Oberfläche deutlich unterrepräsentiert ist, während Mangan in höherem Anteil 
detektiert werden konnte (siehe Tab. 4.6). Neben der Hauptkomponente Eisen konnte 
eine beachtliche Menge Chrom mittels XPS-Messungen detektiert werden. Die übrigen 
Spurenelemente konnten mittels der Oberflächenanalyse nicht nachgewiesen werden. 
Eisenkatalysatoren sind bekannt für die Synthese langkettiger Kohlenwasserstoffe aus 
Synthesegas[175–177], weshalb dieses Element wenig Aussicht auf einen aktiven Metha-
nolsynthesekatalysator bietet. Im Gegensatz dazu ist Chromoxid in Kombination mit ZnO 
bereits aus der Hochtemperatur-Methanolsynthese bekannt[39,178]. Deshalb fiel die Wahl 
zunächst auf dieses Element zur Überprüfung seiner katalytischen Aktivität im Hinblick 




auf die CO2-Hydrierung in Aminen. Dabei wurden diverse Katalysatoren synthetisiert, 
wobei Cu entfiel (ZnO/Cr2O3 – Zn:Cr = 70:30), Al durch Cr substituiert (Cu/ZnO/Cr2O3 – 
Cu:Zn:Cr = 30:45:25) und Cr als vierte Komponente eingesetzt (Cu/ZnO/Al2O3/Cr2O3 – 
Cu:Zn:Al:Cr = 54:27:9:10) wurde. 
Mithilfe dieser Präparationen konnten jedoch keine Fortschritte bezüglich der Methanol-
produktionsrate unter den festgelegten Reaktionsbedingungen erzielt werden. Das Ka-
talysatorsystem ohne Cu zeigte nahezu keine Aktivität, während die Verwendung der 
anderen Präparationen – verglichen mit dem Standardkatalysator – zu einer leicht ver-
ringerten Methanolausbeute führten. 
Infolgedessen rückten die ebenfalls detektierten Elemente der Stahloberfläche Ni und 
Mn in das Blickfeld. Ni ist zwar vorrangig als aktive Komponente für die Methanisierung 
von CO2 bekannt[179–181], allerdings existieren Publikationen zur Methanolsyntheseaktivi-
tät der intermetallischen Verbindung Ni5Ga3[131–135], weshalb dieses System durchaus in-
teressant für die CO2-Hydrierung zu Methanol in Aminen ist. 
Auch Mangan-dotierte Kupfer-Katalysatoren wurden von einigen Autoren analysiert, wo-
bei eine verbesserte Cu-Dispersität detektiert wurde und die Methanolsyntheseaktivität 
um bis zu 10 % gesteigert werden konnte[117–121,123,135]. Zudem sind homogene Mangan-
katalysatoren für die Methanolsynthese aus CO2 verwendet worden[182]. Durch den Ein-
satz des Amins ist ein Leaching mit anschließender Komplexbildung durchaus denkbar. 
In diesem Fall könnte das beobachtete Phänomen der erhöhten Katalysatoraktivität un-
ter Anwesenheit des Stahls möglicherweise auf einen überlagerten Prozess aus hetero-




4.8.1 Das Ni5Ga3-Katalysatorsystem 
 
Mithilfe der intermetallischen Phase Ni5Ga3 konnten in der Gasphase bereits gute Me-
thanolausbeuten erzielt werden[132–134]. Da sich dieses Katalysatorsystem deutlich vom 
etablierten Kupferkatalysator unterscheidet, ist ein abweichender Mechanismus für die 
Methanolbildung möglich. Tang et al. berechneten, dass Methanol an der (111) Oberflä-
che des Ni5Ga3 über einen Wasserstofftransfer (siehe gelber Pfad in Abb. 2.4 S. 13) 
gebildet wird[135]. Die aktiven Zentren des Ni5Ga3-Systems erlauben möglicherweise 
keine der bisher beobachteten Nebenreaktionen, sodass sich Methanol im Aminsystem 
anreichern kann. 
4.8 ALTERNATIVE KATALYSATORSYSTEME 
93 
 
Für die Synthese des Ni5Ga3-Katalysators wurde entsprechend der Publikation von Studt 
et al. die Incipient Wetness Methode verwendet[134]. Als Trägermaterial kam dabei SiO2 
zum Einsatz, welches mit 17 % der Ni5Ga3-Phase beladen wurde. Der Erfolg der Syn-
these wurde mittels TG-IR- und XRD-Analysen verifiziert (siehe Anhang A.10 Synthese 
des Ni5Ga3-Katalysatorsystems S. 122). 
Während eines ersten katalytischen Testversuchs unter den in dieser Arbeit verwende-
ten Standardreaktionsbedingungen (vgl. Kap. 4.1.2 Experimentelle Ausführung der ka-
talytischen Testversuche) konnte keine Methanolsyntheseaktivität nachgewiesen wer-
den, obwohl diesem Stoffsystem entsprechend der Literatur eine erreichbare Metha-
nolausbeute ähnlich dem Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator zugesprochen wird[134]. Infolgedes-
sen fand eine Überprüfung der Aktivität des synthetisierten Ni5Ga3-Katalysators in der 
Gasphase statt. Hierfür wurde eine kontinuierliche Anlage, die jedoch lediglich unter at-
mosphärischem Druck arbeiten kann, verwendet. Die gebildete Menge an Methanol 
wurde dabei bei variierenden Temperaturen (160 °C, 200 °C, 220 °C und 240 °C) mittels 
Gaschromatographie quantifiziert. Diese Durchführung wurde sowohl für den Ni5Ga3- als 
auch den AA-Katalysator gewählt, um die Temperaturabhängigkeit beider Systeme ver-
gleichen zu können. Da Methanol an diesem Katalysatorteststand nicht kalibriert ist, 
wurde lediglich eine semiquantitative Auswertung in Form eines Vergleichs der Peakflä-
chen vorgenommen. Anhand der ermittelten Ergebnisse konnte festgestellt werden, 
dass der Ni5Ga3-Katalysator höhere Temperaturen als der AA-Katalysator benötigt, um 
Aktivität im Hinblick auf die Bildung von Methanol zu zeigen (siehe Abb. 4.21).  
 
 
Abb. 4.21: Mittels Gaschromatographie erhaltene Methanolpeaks bei variierter Reaktionstempe-
ratur in Abhängigkeit des verwendeten Katalysatorsystems. Als Edukt wurde ein Gemisch aus 
CO2 und H2 im Verhältnis 1:3 verwendet. Die Messungen wurden von Herrn Sebastian Hilbert 
durchgeführt. 
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Deshalb wurde die Methanolsyntheseaktivität des Ni5Ga3-Katalysators im Amin bei er-
höhter Reaktionstemperatur überprüft. Hierfür wurde eine Temperatur von 200 °C ge-
wählt, da zum einen die thermische Zersetzung des Amins minimiert werden soll und 
zum anderen weiterhin die Zielstellung gilt, bei einer geringeren Reaktionstemperatur in 
der Flüssigphase, verglichen mit der Gasphase (260 °C), zu arbeiten. 
Erste Testversuche unter Verwendung des Ni5Ga3-Katalysators bei 200 °C lieferten 
scheinbar relativ große Mengen an gebildetem Methanol. Währenddessen fand die 
Aminzersetzung weiterhin statt (erkennbar am gebildeten DEA), allerdings konnte kein 
DEMA detektiert werden. Da ein bislang unbekannter Peak im Chromatogramm zu er-
kennen war, wurden die bisherigen Analysen durch massenspektrometrische Untersu-
chungen erweitert. Dabei konnte kein Methanol im Produktspektrum nachgewiesen wer-
den. Dadurch wurde klar, dass eine andere Substanz nur zufällig dieselbe Retentionszeit 
im üblicherweise genutzten Gaschromatographen aufwies. Stattdessen wurde eine sehr 
hohe Anzahl unterschiedlicher Substanzen im Produktspektrum detektiert, sodass es mit 
diesem Katalysator offenbar zu einer Vielzahl von anderen Reaktionen kommt. Diethyl-
butylamin (DEBA) zeigte dabei abgesehen vom Lösungsmittel die größte Peakfläche. 
Nachdem diese Substanz identifiziert war, wurde sie entsprechend der Syntheseroute 
von Young et al. hergestellt[183], um eine Quantifizierung zu ermöglichen. Diese ergab 
eine Anreicherung dieses Produkts nach einer Stunde Reaktionszeit auf eine relativ 
hohe Konzentration von 375 mmol/l (≙ 6,5 Vol-%). 
Interessanterweise konnten auch Stoffe mit einer weiteren Verlängerung einer Seiten-
kette um jeweils zwei Kohlenstoffatome, wie Diethylhexylamin (DEHA), mittels der GC-
MS-Untersuchungen detektiert werden. Demnach liegt die Vermutung nahe, dass der 
Katalysator andere Reaktionen ebenfalls begünstigt. Anhand des Produktspektrums ist 
davon auszugehen, dass zunächst die Aminzersetzung unter Bildung von DEA und 
Ethanol stattfindet. Allerdings sind die erhaltenen Konzentrationen beider Stoffe nicht 
gleich (cDEA:cEtOH ≈ 3:1), was entsprechend Gleichung 4.7 (S. 78) zu erwarten wäre. Des-
halb wird die Ethylgruppe unter Bildung des DEA entweder ohne die Bildung von Ethanol 
abgespalten oder Ethanol geht weitere Reaktionen ein. Da Nickelkatalysatoren für die 
Umsetzung von Ethanol zu linearen primären Alkoholen verwendet werden[184], erscheint 
die zweite genannte Option plausibel.  
Zudem werden Nickelsysteme für die Alkylierung von primären und sekundären Aminen 
mittels Alkoholen verwendet[185,186]. Auf Grundlage dessen können die gebildeten Alko-
hole erneut mit DEA unter Ausbildung eines tertiären Amins reagieren. Dies erklärt das 
Vorhandensein von Stoffen wie DEBA oder DEHA. Durch diese beiden überlagernden 
Reaktionen werden Ethylgruppen beliebig vom Amin abgespalten, zu einer längeren 
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Kette kombiniert und binden schließlich wieder an das Stickstoffatom. Diese Reaktionen 
erklären das Vorhandensein von sehr vielen unterschiedlichen Produkten. Da Butanol 
abgesehen von Ethanol der Alkohol mit der kürzesten möglichen Kohlenstoffkette ist und 
DEA leicht durch Dealkylierung des Lösungsmittels TEA entsteht, ist eine Kombination 
beider Substanzen unter Bildung von DEBA die wahrscheinlichste Reaktion. Aus diesem 
Grund reichert sich dieses Produkt an. 
Da mithilfe des Ni5Ga3-Katalysatorsystems kein Methanol bei Anwesenheit des Amins 
synthetisiert werden konnte und zudem Nebenreaktionen des Lösungsmittels stark be-
günstigt sind, wird es als ungeeignet für die CO2-Hydrierung in Aminen bewertet. 
 
 
4.8.2 Das Cu/ZnO/Al2O3/Mn-Katalysatorsystem 
 
Wie bereits gezeigt, konnte eine erhöhte Methanolausbeute unter dem Einsatz von 
Stahlspänen erzielt werden. Dieses Phänomen war jedoch nur bei gleichzeitiger Anwe-
senheit des Standardkatalysators zu beobachten, weshalb diese Ergebnisse die Exis-
tenz eines Synergieeffekts vermuten lassen. Für das noch nicht betrachtete auf der 
Stahloberfläche detektierte Metall Mangan liegen bereits einige Publikationen vor, die 
von einem Zusammenspiel von Mangan und Kupfer berichten[87,114,118–121,123]. Durch die 
Zugabe von Mangan zum Cu/ZnO/Al2O3-System werden die Oberflächeneigenschaften 
des Katalysators modifiziert. Dabei steigt sowohl die spezifische Oberfläche als auch die 
Dispersität und Oberflächenkonzentration des Kupfers, weshalb von einer erhöhten An-
zahl aktiver Zentren ausgegangen wird[114,118–121,123]. Zudem wird durch die Mangando-
tierung eine Änderung der Partikelstruktur von größeren Agglomeraten hin zu kleineren, 
sphärenartigen Gebilden bewirkt[187]. Meshkini et al. beobachteten einen Einfluss des 
Mangans auf die Reduzierbarkeit von CuO dahingehend, dass sich die benötigte Re-
duktionstemperatur des CuO durch dessen Wechselwirkungen mit MnO um etwa 20 K 
absenkt[119]. Dadurch sind Sinterprozesse weniger begünstigt und die Cu-Dispersität er-
höht. Infolge dieser verbesserten strukturellen Eigenschaften konnte beim Einsatz von 
Synthesegas als Eduktgemisch eine Steigerung der Methanolausbeute um bis zu 10 % 
erreicht werden[114]. Blanco et al. setzten zudem einen Cu/MnO/Al2O3-Katalysator für die 
Methanolsynthese aus Synthesegas im flüssigen Medium n-Hexadecan ein. Dabei konn-
ten sie eine – verglichen mit einem industriellen Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator – um etwa 
30 % erhöhte Methanolproduktionsrate erzielen[188].  




Aufgrund der bekannten Synergieeffekte des Mangans mit dem etablierten Kupfer-ba-
sierten Katalysatorsystem und den Beobachtungen, welche durch die Zugabe vom Edel-
stahl 1.4571 gemacht wurden, erscheint ein Mangan-dotierter Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator 
vielversprechend für die Methanolsynthese in Aminen.  
Zur Überprüfung der katalytischen Leistung von Mangan-dotierten Kupfer-Katalysatoren 
im Aminsystem wurden Präkursoren mit variierten Mangananteilen (1, 5, 10, 20 mol-%, 
die Synthesen wurden von Herrn Dominic Walter durchgeführt) mittels der Cofällung 
(entsprechend der in Kap. 3.1 Cofällung erwähnten Bedingungen) synthetisiert. Trotz 
unterschiedlicher Anteile von Mangan wurde das Stoffmengenverhältnis von Cu:Zn:Al 
aller hergestellter Proben bei 6:3:1 belassen. Zusätzlich wurde ein Katalysator syntheti-
siert, bei welchem Zink durch Mangan substituiert wurde, um zu prüfen, ob sich dieses 
System, analog der publizierten Ergebnisse von Blanco et al., in der Flüssigphase be-
sonders auszeichnet[188]. Die Mangan-dotierten Katalysatoren konnten erfolgreich mittels 
der Cofällung synthetisiert werden, was mithilfe der ICP-OES überprüft wurde (siehe 
Anhang A.11 ICP-OES-Analysen der Mangan-dotierten Katalysatoren S. 124). 
 
 
Charakterisierung der Cu/Zn/Al/Mn-Katalysatoren 
 
Vor Durchführung der katalytischen Untersuchungen wurde der Einfluss der Manganzu-
gabe auf die Eigenschaften des Systems analysiert. Dabei wurden zunächst kombinierte 
Analysen aus Thermogravimetrie und Infrarotspektrometrie der Feststoffprobe mit dem 
höchsten Mangangehalt (20 mol-%) durchgeführt (siehe Abb. 4.22).  
Diese Messungen wurden zunächst im Ar-Strom und anschließend in einem Gasstrom 
bestehend aus 5 Vol-% H2 in Ar durchgeführt, um Änderungen sowohl bei der Calcina-
tion als auch der Reduktion beobachten zu können. Beim Vergleich des Mn-haltigen mit 
dem Mn-freien Katalysator fällt auf, dass der Massenabfall beider Proben im Ar-Strom 
ähnlich hoch ist. Die Bereiche der Massenabnahme sind für die Mn-haltige Probe ab 
etwa 200 °C stets zu niedrigeren Temperaturen als für die Mn-freie Probe verschoben. 
Ein ähnliches Verhalten zeigen die mittels Infrarotspektrometrie erhaltenen CO2-Peaks, 
welche auf die Zersetzung von Carbonaten hinweisen (Temperaturverschiebung etwa 
20 – 40 K). Die Manganzugabe hat demzufolge Einfluss auf die Stabilität der Hydroxy-
carbonate des Präkursors. Hierbei liegt die Vermutung nahe, dass die Temperatur für 
eine vollständige Calcination bei der Mn-haltigen Probe abgesenkt werden kann. 
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Dadurch können die Auswirkungen thermisch bedingter Desaktivierungsursachen ver-
ringert werden. Zur Wahrung der Vergleichbarkeit wurden die Mn-haltigen Präkursoren 
dennoch analog der Cu/Zn/Al-Proben bei 330 °C calciniert. 
 
 
Abb. 4.22: Thermogravimetrische und infrarotspektrometrische Untersuchungen des Mn-halti-
gen (20 mol-%) und Mn-freien Cu/Zn/Al-Katalysators. Dabei wurden die Präkursoren zunächst im 
Ar-Strom (Calcination – oben) und anschließend in einem Gasstrom bestehend aus 5 Vol-% H2 
in Ar (Reduktion – unten) behandelt. Die Peakmaxima der IR-Signale wurden mit der jeweiligen 
Temperatur beschriftet. Die Massenabnahmen beziehen sich jeweils auf die Masse des einge-
setzten Präkursors. Aus Gründen der Übersichtlichkeit wurde auf die Auftragung der IR-Signale 
des Wassers bei der Calcination verzichtet. Die Messungen wurden von Frau Bianca Störr durch-
geführt. 
 
Der CO2-Peak bei 427 °C ist während der Analyse des Mn-freien Präkursors nicht zu 
finden, weshalb dieser auf eine Mn-haltige Carbonatspezies zurückzuführen ist. 
Während der Reduktion kann ein ähnliches Verhalten verglichen mit der Calcination be-
obachtet werden (siehe Abb. 4.22 unten), was gut mit den Ergebnissen von Meshkini et 
al. übereinstimmt[119]. Demzufolge erscheint auch eine Verringerung der Reduktionstem-
peratur bei der Mn-haltigen Probe denkbar. Allerdings wurde die Reduktion erneut aus 
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Die Präkursoren und die thermisch behandelten Proben sämtlicher Mangangehalte wur-
den im Hinblick auf ihre Kristallstruktur mittels XRD untersucht (siehe Abb. 4.23). Durch 
diese Analysen konnte ein großer Einfluss des Mangans auf die Kristallstruktur des 
Cu/Zn/Al-Systems nachgewiesen werden, welcher im Hinblick auf die Strukturänderung 
der Präkursoren besonders ausgeprägt ist. Bereits bei einem Mangananteil von 1 mol-% 
ist die Hydrotalcitstruktur (vorrangig durch den Reflex bei etwa 12° 2 θ definiert) nicht 
mehr erkennbar und ab 5 mol-% wird die kristalline Struktur nahezu komplett aufgelöst, 
sodass die Probe amorph vorliegt. Die Zunahme des amorphen Anteils mit steigendem 
Mn-Gehalt kann bei sämtlichen Proben (Präkursoren sowie calcinierten und reduzierten 
Proben) beobachtet werden. 
Durch räumliche Unordnung ist das Auftreten metastabiler Zustände und Gitteraufzer-
rungen wahrscheinlicher. Da diese Eigenschaften besonders aktiven Systemen zuge-
sprochen werden, sind die Mn-haltigen Katalysatoren im Hinblick auf ihre Methanolsyn-
theseaktivität vielversprechend[48,62]. 
Die Diffraktogramme der Ar-behandelten Präkursoren (calciniert) unterscheiden sich ab 
einem Mangenanteil von 5 mol-% von den Proben geringerer Mangananteile. Dabei zei-
gen lediglich die Feststoffe mit 1 und 0 mol-% Mangan ausgeprägte Schultern um den 
Hauptreflex des Kupferoxids und einen zusätzlichen Reflex bei etwa 17° 2 θ. 
In der Literatur wird von verbesserten Oberflächeneigenschaften, wie einer Erhöhung 
der Kupferdispersität, -oberfläche und der spezifischen Oberfläche sowie der Herausbil-
dung kleinerer Partikel, für die Mn-haltigen Katalysatorsysteme berichtet[114,118–121,123,187]. 
Diese Modifikationen werden im Folgenden vergleichend mit dem Mn-freien 
Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator untersucht. 
Mithilfe von Stickstoffadsorptionsmessungen konnte eine Steigerung der spezifischen 
Oberfläche der Mn-haltigen Katalysatoren von etwa 20 % (93 m2/g der Mn-freien auf 
110 m2/g der Mn-haltigen Probe) nachgewiesen werden, was sehr gut mit den Ergebnis-
sen von Meshkini et al. übereinstimmt[119]. Die elementare Oberflächenzusammenset-
zung wurde mittels XPS-Messungen bestimmt (siehe Tab. 4.7). 




Abb. 4.23: Röntgendiffraktogramme der Präkursoren sowie der calcinierten und reduzierten 
Cu/Zn/Al/Mn-Proben in Abhängigkeit des Mangananteils. Die Kurven sind entsprechend des 
Mangananteils der Probe (in mol-%) beschriftet und zur besseren Sichtbarkeit gegeneinander 
verschoben. Zusätzlich sind mögliche hergestellte Phasen dargestellt: Hydrotalcit[96], Zinkmala-
chit (ICSD: 260812), Zinkoxid (ICSD: 57450), Kupferoxid (ICSD: 67850), Kupfer (ICSD: 53247). 
Aus Gründen der Übersichtlichkeit sind nur ausgewählte Reflexe abgebildet. 
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Dabei wurde keine signifikante Änderung der Zusammensetzung der Katalysatorober-
fläche durch eine Mn-Zugabe detektiert. Weder reichert sich Kupfer auf der Oberfläche 
an, noch ist ein Trend beim Betrachten des Cu:Zn-Verhältnisses erkennbar. Diese Er-
gebnisse lassen vermuten, dass die von Chen et al. beobachtete gesteigerte Methanol-
syntheseaktivität des Mn-haltigen Katalysators (10 %) vorrangig auf eine Erhöhung der 
spezifischen Oberfläche um einen ähnlichen Wert (ca. 20 %) zurückzuführen ist. 
 
Tab. 4.7: Ergebnisse der XPS-Analysen der Mn-haltigen Proben und des Referenzkatalysators. 
Die Elementgehalte sind in mol-% angegeben. Zusätzlich wurde das Verhältnis von Cu:Zn be-
stimmt. Es wurden jeweils die reduzierten Proben untersucht. Die Messungen wurden von Herrn 
Pit Völs und die Auswertung von Herrn Dominic Walter durchgeführt. 
Katalysator Cu Zn Al Mn 
Cu:Zn- 
Verhältnis 
Cu/Zn/Al 36 49 15 0 0,73 
Cu/Zn/Al/Mn1 42 51 5 < 2 0,83 
Cu/Zn/Al/Mn5 39 51 8 2 0,77 
Cu/Zn/Al/Mn10 36 49 11 4 0,73 
Cu/Zn/Al/Mn20 37 43 8 12 0,86 
 
 
Abschließend wurde der Einfluss des Mangans auf die Partikelmorphologie und die Ele-
mentverteilung auf der Oberfläche mittels REM bzw. EDX untersucht. Auch hier ist eine 
deutliche Änderung der Struktur durch die Mn-Zugabe erkennbar (siehe Abb. 4.24 links 
vergleichend mit Abb. 3.6 S. 40). Während der Mn-freie Feststoff definierte, relativ große 
und vorrangig sphärische Partikel aufweist, sind beim Cu/Zn/Al/Mn10-Katalysator grö-
ßere scharfkantige Bruchstücke, welche mit kleinen undefinierten Gebilden bewachsen 
sind, erkennbar. Damit ist interessanterweise eine strukturelle Ähnlichkeit der Mn-halti-
gen Probe mit dem AA-Katalysator gegeben. 
Trotz der optisch heterogen wirkenden Feststoffoberfläche in den REM-Aufnahmen, ist 
im EDX-Mapping eine sehr homogene Verteilung der Elemente über die gesamte Probe 
hinweg erkennbar (siehe Abb. 4.24 rechts). 
 




Abb. 4.24: REM-Aufnahmen (links) und EDX-Mapping (rechts) des calcinierten Cu/Zn/Al/Mn10-
Katalysators. Die REM-Aufnahmen wurden bei (A) 500-, (B) 1000- und (C) 2500-facher Vergrö-
ßerung aufgenommen. Rechts sind das Sekundärelektronenbild (SE) sowie die Verteilungen der 














Anhand der Feststoffcharakterisierung der Mn-haltigen Proben sind die vorteilhaften Ei-
genschaften der Katalysatoren aufgezeigt worden. Deshalb erscheinen katalytische 
Testversuche dieser Proben in einem nächsten Schritt interessant und vielversprechend 
im Hinblick auf die CO2-Hydrierung. Die Reaktionsbedingungen wurden analog den 
Standardbedingungen (vgl. Kap. 4.1.2 Experimentelle Ausführung der katalytischen 
Testversuche S. 49) gewählt, um die Vergleichbarkeit mit den bisher erlangten Ergeb-
nissen zu gewährleisten. 
 
 
Abb. 4.25: Methanolproduktionsraten (TOF) in Abhängigkeit des Mangananteils, welche mithilfe 
der selbst synthetisierten Cu/ZnO/Al2O3/Mnx-Katalysatoren nach einer Reaktionszeit von 30 min 
erreicht wurden. Das „x“ in der Probenbezeichnung steht stellvertretend für den jeweiligen Man-
gananteil. Die Testversuche wurden im großen Autoklavsystem von Herrn Dominic Walter durch-
geführt. Die gestrichelte Linie ist aus Gründen der Übersichtlichkeit eingefügt und nicht stellver-
tretend für eine Interpolation. 
 
Angesichts der mithilfe der untersuchten Katalysatoren erreichten Methanolproduktions-
raten (siehe Abb. 4.25) ist eine eindeutige Abhängigkeit der katalytischen Aktivität vom 
Mangangehalt erkennbar. Mittels aller Mn-haltigen Katalysatoren konnte eine höhere 
TOF als mit dem Standardkatalysator erzielt werden. Dies trifft allerdings nicht auf den 
Katalysator, bei welchem Zn durch Mn substituiert wurde (nicht in Abb. 4.25 dargestellt), 
zu. Diese Probe zeigte kaum Aktivität im Hinblick auf die Methanolsynthese, was die 
Bedeutung des Zn unterstreicht. Mithilfe des Cu/Zn/Al/Mn-Systems wurde bei einem 
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Mangananteil von 10 mol-% ein Maximum mit einer fast doppelt so hohen Methanolaus-
beute verglichen mit dem Mn-freien Katalysator erreicht. Dieses Ergebnis kann als her-
ausragende Verbesserung bewertet werden, da die bislang publizierten Werte (Aktivi-
tätssteigerung für den besten Mn-haltigen Katalysator etwa 10 % von Chen et al.[114]) bei 
weitem übertroffen werden. Dennoch stellt sich an dieser Stelle die Frage, was die Ur-
sache für diese beträchtliche Abweichung von den Ergebnissen anderer Autoren ist. 
Zum Ersten könnten die Katalysatorchargen, welche im Rahmen der Studienarbeit von 
Herrn Dominic Walter synthetisiert wurden, eine höhere Aktivität durch abweichende 
Syntheserouten oder –parameter aufweisen. Beispielsweise nutzten Chen et al. die Im-
prägnierungsmethode zur Katalysatorsynthese und Blanco et al. synthetisierten die ak-
tivsten Katalysatoren bei einem pH-Wert während der Präkursorausfällung von 8 und 
einer Alterungszeit von 18 h. Zum Zweiten könnte der Einfluss des Mangangehalts bei 
einer Reaktionstemperatur von 170 °C stärker sein als bei den sonst üblichen Tempera-
turen während der Methanolsynthese von etwa 250 °C (vgl. Kap. 2.1.2 Industrielle Me-
thanolsynthese). Zum Dritten ist eine gewisse Variation der Methanolausbeute durch die 
Verwendung von CO2 anstelle von Synthesegas zu erwarten. Die vierte mögliche Ursa-
che ist zugleich die interessanteste: die Steigerung der Methanolproduktionsrate ist im 
verwendeten Flüssigphasenprozess mit Aminen gravierender als dies in der Gasphase 
der Fall ist.  
Zur Aufklärung dieses Phänomens wurden im Folgenden Vergleichsversuche in einem 
Gasphasenprozess durchgeführt. Hierfür kam eine kontinuierliche Katalysatortestanlage 
des Instituts für Energieverfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen zum Einsatz 
(siehe Abb. 4.26). Die katalytischen Tests wurden sowohl für den AA-Katalysator als 
auch den im Hinblick auf die Methanolsynthese aktivsten Cu/Zn/Al/Mn-Katalysator 
(10 mol-% Mn) durchgeführt. Um eine Vergleichbarkeit der Katalysatorsysteme zu ge-
währleisten ist es nötig, den Druckverlust beim Durchströmen der Katalysatorbetten als 
identisch anzunehmen. Deshalb wurden beide Katalysatorsysteme vor Versuchsbeginn 
klassiert (verwendete Fraktion: 150 – 250 μm).  Zu Beginn der Versuche wurde der je-
weilige calcinierte Katalysator in den Reaktor eingebracht und anschließend in einem 
wasserstoffhaltigen Gasstrom (5 Vol-% H2 in Ar, V̇ = 1 l/min) bei 260 °C für 4 h reduziert. 
Nach erfolgter Reduktion wurde der Reaktor auf die erste Reaktionstemperatur von 
170 °C aufgeheizt und schließlich mit den Edukten (ein Gasgemisch aus CO2 und H2 im 
Verhältnis 1:3, V̇ges = 400 ml/min) durchströmt. Dabei wurde der Druck über ein manuel-
les Druckregelventil auf ca. 45 bar (dies ist nahe am maximal möglichen Druck für dieses 
System, da der CO2-MFC aufgrund des Dampfdrucks von CO2 (57,3 bar bei 20 °C[189]) 
keine Gasförderung bei deutlich höheren Drücken zulässt) erhöht und dieser Zustand 




für 30 min belassen, um die Einstellung des stationären Zustandes sicherzustellen. Zu 
diesem Zeitpunkt erfolgte die erste Entnahme der Gasprobe mittels eines Gasbeutels, 
welche daraufhin gaschromatographisch im Hinblick auf ihre Zusammensetzung analy-
siert wurde. Zur Verifizierung der Messergebnisse wurden im Abstand von jeweils 30 min 
zwei weitere Proben entnommen. Im Anschluss wurde die zweite Reaktionstemperatur 
von 250 °C angefahren und die katalytische Aktivität analog analysiert. Nach einer Spü-
lung mit Argon, Abkühlung und Reinigung des Reaktors wurde dieser mit der zweiten 




Abb. 4.26: Katalysatortestanlage zur Durchführung der Gasphasenversuche. Die wichtigsten 
Bauteile wurden jeweils beschriftet. Oben: Gesamtansicht. Unten: Blick auf den geöffneten und 
mit Katalysator (mKat ≈ 1 g) befüllten Reaktor. Zur Vernachlässigung von Strömungseinflüssen 
muss die Schichtdicke des Katalysatorbetts senkrecht zur Strömungsrichtung relativ klein sein. 
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Mittels der Gaschromatographie konnten die jeweiligen Stoffmengenanteile und schließ-
lich entsprechend Gleichung 4.9 die TOF berechnet werden.  
 
TOF = 





xMeOH… Stoffmengenanteil des Methanols in der Gasphase 
V̇… Gesamtvolumenstrom der Edukte 
ρMeOH, Gas, 25 °C... Dichte des gasförmigen Methanols bei 25 °C (0,22 mg/ml[190]) 
MMeOH… molare Masse des Methanols (32,04 g/mol) 
mKat… Masse des reduzierten Katalysators 
 
Tab. 4.8: Erzielte TOF im Gasphasenprozess in Abhängigkeit des verwendeten Katalysators und 
der Reaktionstemperatur. Die Steigerung durch die Manganzugabe ist für jede Temperatur mit 
einem farbigen Pfeil markiert und mit dem entsprechenden Faktor beschriftet. 









Die ermittelten Methanolproduktionsraten (TOF) für die Gasphasenversuche (siehe 
Tab. 4.8) zeigen, dass die Methanolausbeute entsprechend den Erwartungen bei 250 °C 
deutlich höher ist, als bei 170 °C. Auffällig ist, dass alle ermittelten Methanolproduktions-
raten relativ gering sind. Die TOF liegt beim industriellen Prozess bei etwa 
35000 mmol/(kg·h) (Wert berechnet aus den Angaben in[35]), was auf eine hohe Rele-
vanz der Reaktionstechnik hindeutet (die Katalysatorbelastung ist bei beiden Verfahren 
nahezu identisch: 24 – 26 m3Edukte/(kgKat·h) während der im Rahmen dieser Arbeit durch-
geführten Gasphasenversuche und ca. 21 m3Edukte/(kgKat·h) im industriellen Prozess).  
Der Mn-haltige Katalysator zeigt eine unabhängig von der Reaktionstemperatur erhöhte 
Aktivität gegenüber dem Standardkatalysator. Dabei ist die Aktivitätssteigerung durch 
die Mn-Zugabe bei beiden Temperaturen sehr gut mit den publizierten Werten von Chen 
et al. vergleichbar[114]. Demzufolge ist die aus Abb. 4.25 hervorgehende Abweichung zur 
· 1,11 
· 1,17 




Literatur weder auf eine aktivere Katalysatorcharge noch auf die variierte Reaktionstem-
peratur zurückzuführen. Auch eine Abhängigkeit des Mn-induzierten Anstiegs der Me-
thanolausbeute vom eingesetzten Edukt (CO2 + H2 vs. Synthesegas) kann ausgeschlos-
sen werden. 
Infolgedessen zeigt die vorteilhafte Katalysatormodifizierung durch die Erweiterung des 
Cu/Zn/Al-Systems mit Mn in der Flüssigphase mit Aminen größere Auswirkungen auf die 
CO2-Hydrierung als in der Gasphase. Zur Aufklärung der Ursache dieses Phänomens 
rückt im Folgenden das gesamte induzierte Produktspektrum beider Katalysatorsysteme 
in den Blickwinkel. Hierfür wurden Testversuche im großen Autoklaven unter den Stan-
dardreaktionsbedingungen bei einer Reaktionszeit von 2 h durchgeführt. Anschließend 
wurde der Reaktor zum Erreichen des Gleichgewichtszustandes bei Raumtemperatur 
über Nacht abgekühlt bevor schließlich die Gas- und Flüssigphase entnommen und ana-
lysiert wurde (analoge Verfahrensweise zu den Versuche, die die Grundlage für Tab. 4.2 
S. 58 bilden). 
 
Tab. 4.9: Katalytische Ergebnisse, welche mit dem AA-Katalysator und dem Cu/Zn/Al/Mn-Kata-
lysator erzielt wurden.  
 AA-Kat Cu/Zn/Al/Mn10-Kat 
XCO2 0,06 0,06 
nMeOH / mmol 0,48 0,83 
nDEMA / mmol 0,50 0,49 
nCO / mmol 1,89 1,34 
nDEA / mmol 0,64 0,11 
nEtOH / mmol 1,38 0,58 
SMeOH 0,17 0,31 
YMeOH 0,01 0,02 
Sx,MeOH 0,10 0,25 
 
 
Dabei konnte die Erkenntnis erlangt werden, dass mithilfe beider Katalysatorsysteme 
derselbe CO2-Umsatz erzielt werden kann (siehe Tab. 4.9). Der Unterschied der Pro-
duktspektren besteht in den Selektivitäten zu den einzelnen Produkten. Mittels des Mn-
haltigen Katalysators kann eine bemerkenswert höhere Selektivität bezüglich des Me-
thanols erreicht werden. Während mit diesem System deutlich mehr Methanol detektiert 
werden konnte, sind die Stoffmengen sämtlicher Nebenprodukte wesentlich geringer, 
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wodurch die Methanolausbeute verdoppelt wird. Eine Hypothese zur Ursache dieser Se-
lektivitätsverschiebung lässt sich anhand der Gleichungen 4.6 – 4.8 S. 78 aufstellen. Die 
verminderte Stoffmenge des CO bei Verwendung des Mn-haltigen Feststoffs lässt ver-
muten, dass dieser Katalysator die inverse Wassergas-Konvertierungsreaktion (Glei-
chung 4.6) weniger begünstigt, als der AA-Katalysator. Ergebnisse aus der Literatur, in 
welcher Cu/Mn-Katalysatoren für die Wassergas-Konvertierungsreaktion (Umkehrung 
von Gleichung 4.6) bereits bekannt sind, unterstützen diese These[191–193]. Infolgedessen 
ist weniger Wasser im System vorhanden, weshalb wiederum die Aminzersetzung (Glei-
chung 4.7) unterdrückt wird. Die relativ geringen Mengen an DEA und Ethanol bekräfti-
gen diese Annahme. Steht dem System kein DEA zur Verfügung kann die Methanolab-
baureaktion (Gleichung 4.8) ebenfalls nicht eintreten und Methanol reichert sich an. Aus 
diesem Grund steigt das erhaltene Verhältnis von Methanol zu DEMA durch die Mn-
Zugabe und führt folglich zu der erhöhten Methanolselektivität. Werden die Summen von 
Methanol und DEMA (entspricht der ursprünglich gebildeten Stoffmenge an Methanol, 
da DEMA ein Folgeprodukt des Methanols ist) zwischen den Katalysatoren verglichen, 
wird deutlich, dass die gebildete Methanolstoffmenge des Mn-haltigen Katalysators le-
diglich um etwa 30 % höher ist als beim Standardkatalysator. Die Mn-induzierte Steige-
rung der Methanolsyntheseaktivität ist also auch im Aminsystem vergleichbar mit den 
Ergebnissen aus der Gasphase. Allerdings steigt die Methanolausbeute aufgrund der 
Selektivitätsverschiebung durch Einschränkung der Nebenreaktionen um einen höheren 
Faktor. 
Alternativ können die vorliegenden Ergebnisse auch mit einer erhöhten Affinität des Mn-
modifizierten Katalysators gegenüber der CO-Hydrierung erklärt werden. In diesem Fall 
ist das Reaktionsprodukt der CO2-Hydrierung Wasser nicht vorhanden und die Neben-
reaktionen werden ebenso eingeschränkt. Zur Überprüfung dieser Möglichkeit sollte die 
CO-Hydrierung in künftigen Testversuchen vergleichend mit den Mn-haltigen und -freien 
Katalysatorsystemen durchgeführt werden. 
Nicht nur die verbesserte Methanolausbeute des Cu/Zn/Al/Mn-Katalysators, sondern 
auch die verminderte Zersetzung des Lösungsmittels und die damit verbundene Wieder-
verwendung inklusive der Möglichkeit zu dessen Rückführung in einem kontinuierlichen 
Prozess sind bemerkenswert. Mithilfe der eingeführten Größe der scheinbaren Selekti-
vität (Sx) lassen sich beide Katalysatorsysteme bezüglich ihrer Gesamtleistung (Betrach-
tung sowohl der Methanolausbeute als auch der Aminzersetzung) sehr gut beurteilen. 
Aus Tab. 4.9 geht in diesem Zusammenhang hervor, dass der Cu/Zn/Al/Mn-Katalysator 




als deutlich geeigneter (Faktor ≈ 2,5) für die Methanolsynthese in Aminen bewertet wer-
den kann. Diese Erkenntnis stellt einen erheblichen Schritt in Richtung einer wirtschaft-






5 Zusammenfassung  
 
Das carbon capture and utilization – Konzept ist einer der vielversprechendsten Ansätze 
für eine CO2-neutrale Kreislaufwirtschaft. Der Rohstoff CO2 wird dabei von industriellen 
Abgasen abgetrennt und anschließend zu einem Wertstoff, wie beispielsweise Methanol, 
umgesetzt.  
Da der etablierte Prozess der exothermen CO2-Hydrierung zu Methanol kinetisch be-
dingt relativ hohe Temperaturen erfordert, wird die Entwicklung eines effizienteren Ver-
fahrens, welches bei niedrigeren Reaktionstemperaturen abläuft, angestrebt. Eine Stra-
tegie zur Realisierung dieses Vorhabens ist die Durchführung der Methanolsynthese in 
der Flüssigphase. Basierend auf diesem Ansatz konnte am Institut für Physikalische 
Chemie die Funktionsweise der Methanolsynthese im Alkoholamin Diethylethanolamin 
von C. Reller nachgewiesen werden. Unterstützt durch dieses Amin wird CO2 zunächst 
unter der Ausbildung eines Zwitterions absorbiert und anschließend in einem Niedertem-
peraturverfahren direkt zu Methanol hydriert.  
Aufbauend auf Rellers Vorarbeiten war das Ziel dieser Arbeit, grundlegende Erkennt-
nisse der CO2-Hydrierung in Aminen zu erlangen sowie dieses Verfahren im Hinblick auf 
die Methanolproduktionsrate zu optimieren. Dies sollte unter anderem durch gezielte Va-
riation des eingesetzten Amins und des Feststoffkatalysators erreicht werden. 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden Kupfer-basierte Katalysatoren mittels der 
Cofällung synthetisiert. Ein am etablierten Katalysatorsystem orientierter, selbst synthe-
tisierter Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator wurde nach der Herstellung vergleichend mit einem 
von ALFA AESAR kommerziell erworbenen Katalysator charakterisiert. Dabei konnten Ge-
meinsamkeiten, aber auch Unterschiede bezüglich der Partikelstruktur und Oberflächen-
eigenschaften detektiert werden. Die Auswirkungen dieser Strukturvariation auf die ka-
talytischen Ergebnisse sind jedoch relativ gering, weshalb der AA-Katalysator aufgrund 
seiner guten Verfügbarkeit, und der damit einhergehenden Reproduzierbarkeit, für zahl-
reiche Testversuche verwendet wurde. 
Vor Durchführung der Batchversuche wurden zwei neue Reaktorsysteme entworfen: ein 
großer Autoklav mit den Möglichkeiten zur Überwachung der Reaktionsparameter sowie 
zur Probenentnahme unter Reaktionsbedingungen und ein simples Mehrfachreaktorsys-
tem.  
Während einer Variation des für die katalytischen Testversuche eingesetzten Amins 
konnte festgestellt werden, dass das Vorhandensein der Hydroxygruppe keine Notwen-





darstellt. Die höchste Methanolproduktionsrate konnte unter Verwendung des tertiären 
Amins Triethylamin erreicht werden, weshalb die Methanolsynthese in diesem Amin im 
Fokus dieser Arbeit steht. 
Im Zuge diverser Testversuche zur Erlangung eines besseren Einblicks in dieses Ver-
fahren konnte ein rascher Desaktivierungsprozess des Feststoffkatalysators beobachtet 
werden. Mittels des Austauschs des mit Reaktionsprodukten beladenen Lösungsmittels 
durch frisches Amin lässt sich die Aktivität jedoch wiederherstellen, was auf eine Bele-
gung der aktiven Katalysatorzentren durch Reaktionsprodukte als Desaktivierungsursa-
che hinweist. 
Eine Untersuchung des Einflusses der Reaktionsparameter Druck und Temperatur 
ergab, dass das Maximum der Methanolausbeute bereits unter den zu Beginn gewählten 
Bedingungen nach Reller et al. (pCO2= 20 bar, pH2= 75 bar, TR = 170 °C) zu finden ist[32]. 
Beide Größen müssen genau abgestimmt sein, um die Bildung von Nebenprodukten und 
gleichzeitig die kinetische Limitierung der Methanolsynthese zu minimieren. 
Nach Ermittlung der optimalen Reaktionsbedingungen wurde das System im Hinblick auf 
mögliche Limitierungen durch den Stofftransport untersucht. Dabei konnte keine Abhän-
gigkeit der Aktivität von der Katalysatormasse und damit dem Übergang der Edukte an 
der Phasengrenzfläche von Gas zu Flüssigkeit beobachtet werden. Allerdings wurde so-
wohl der Einfluss der Rührgeschwindigkeit, als auch der Partikelgröße auf die Methanol-
produktionsrate nachgewiesen. Die Diffusion der Edukte innerhalb des Lösungsmittels 
muss für einen möglichst hohen CO2-Umsatz mittels einer Durchmischung begünstigt 
sein. Hierbei wurde festgestellt, dass die Aktivität bereits beim Einsatz von geringen 
Rührgeschwindigkeiten erheblich gesteigert werden konnte. Deshalb wurde die These 
aufgestellt, dass die Aufschlämmung des Katalysators durch die Reduktion des Wegs 
zwischen Gasphase und Feststoffoberfläche essentiell für den Batchprozess ist.  
Zusätzlich wirkt sich der Edukttransport in die Feststoffporen limitierend auf den Kataly-
seprozess aus. Untersuchungen zur Abhängigkeit der Aktivität von der Korngröße zeig-
ten, dass die Methanolproduktionsrate mit steigendem Partikeldurchmesser sinkt. Mit-
hilfe der größten und kleinsten Partikel ließen sich jedoch ähnliche Ergebnisse erzielen. 
Dieses Phänomen konnte mit einer mechanischen Instabilität besonders großer Körner 
begründet werden, weshalb sich die erzielten Ausbeuten beider Größenfraktionen glei-
chen. 
Anhand der Analysen des Produktspektrums konnten zwei Nebenreaktionen identifiziert 
werden, welche als problematisch bewertet werden müssen. Zum einen ist dies eine 
durch das Reaktionswasser induzierte Aminzersetzungsreaktion, wobei Diethylamin 




unter Ausbildung des tertiären Amins Diethylmethylamin, wodurch das gewünschte Pro-
dukt entsprechend nicht angereichert werden kann. Kinetische Untersuchungen beider 
Reaktionen zeigten, dass die Aminzersetzungsreaktion schneller stattfindet, als die Fol-
gereaktion. Aus diesem Grund wurden Überlegungen getroffen, die Kontaktzeit aller be-
teiligten Stoffe am Katalysator zu minimieren um eine möglichst hohe Methanolselekti-
vität zu erhalten. Allerdings wäre der erzielbare CO2-Umsatz auf diesem Weg – bedingt 
durch die kurze Reaktionszeit – relativ gering. Deshalb wurde stattdessen ein Ansatz zur 
Vermeidung der Aminzersetzung verfolgt. Hierbei kam ein Trägersystem mit definierter 
Porengröße zum Einsatz. Ziel dieser Strategie war es, den Porendurchmesser derart zu 
wählen, dass der Zugang zu den aktiven Zentren des Katalysators lediglich den Edukten 
und Produkten möglich ist. Das Amin wird im Gegenzug ausgeschlossen. Allerdings war 
dieser Ansatz nicht zielführend, da ohne der Kontrolle der Syntheseparameter trotz Va-
riation der Syntheseroute kein aktiver Katalysator hergestellt werden konnte. 
Während der Suche nach einem alternativen Feststoffkatalysator konnte eine erhöhte 
Methanolproduktionsrate unter Anwesenheit des Edelstahls 1.4571 beobachtet werden. 
Da sich jedoch keine Aktivität ohne gleichzeitige Anwesenheit des etablierten Katalysa-
torsystems ermitteln ließ, wurde die die Existenz eines Synergieeffekts vermutet. Nach 
dem Einsatz der im Stahl enthaltenen Metalle für katalytische Untersuchungen, konnte 
Mangan als aktive Komponente ermittelt werden. Daraufhin wurden Mn-modifizierte 
Cu/Zn/Al-Katalysatoren mit variiertem Mangananteil synthetisiert. Der aktivste Katalysa-
tor mit einem Mangananteil von 10 mol-% lieferte – verglichen mit dem Standardkataly-
sator – eine fast doppelt so hohe Methanolproduktionsrate. Als Ursache für dieses Phä-
nomen konnte die Verschiebung der Produktselektivitäten identifiziert werden. Durch 
eine Hemmung der inversen Wassergas-Konvertierungsreaktion steht dem System we-
niger Wasser für die unerwünschte Nebenreaktion der Aminzersetzung zur Verfügung. 
Da das benötigte Edukt DEA fehlt, wird die Methanolabbaureaktion ebenso unterdrückt, 
was schließlich mit einer Anreicherung des Methanols einhergeht. Das Cu/Zn/Al/Mn-Ka-
talysatorsystem eignet sich folglich sehr gut für die Umsetzung der Methanolsynthese in 
Aminen. Die Zurückdrängung der Nebenreaktionen führt nicht nur zu einer erhöhten Me-
thanolausbeute, sondern auch zu einer geringeren Aminzersetzung, wodurch eine Wie-
derverwendung des Amins erst ermöglicht wird. Damit wurde ein aussichtsreiches Kata-
lysatorsystem, insbesondere für die CO2-Hydrierung in TEA, aufgezeigt. 
 
Durch die vorliegende Arbeit konnten tiefreichende Einblicke in die Amin-unterstützte 
CO2-Hydrierung gewonnen werden. Die Ergebnisse zeigen sehr deutlich die hohe Kom-





eine Optimierung des Lösungsmittels, des Feststoffkatalysators und der Reaktionspara-
meter äußerst schwierig. Die stetige Suche nach alternativen Materialien, welche eine 
hohe Aktivität und Stabilität zeigen, sollte deshalb auch zukünftig Gegenstand der Stu-
dien sein.  
Auf Grundlage der gewonnen Erkenntnisse lässt sich feststellen, dass die CO2-
Hydrierung in Aminen durchaus realisierbar ist, jedoch einige Hürden überwunden wer-
den müssen, bevor der Prozess großtechnisch Anwendung finden kann. Allen voran 
kann das Verfahren nur dann wirtschaftlich durchgeführt werden, wenn die vollständige 
Unterdrückung der Nebenreaktionen gelingt. Allein unter dieser Voraussetzung ist die 
Wiederverwendung des Amins und entsprechend dessen Rückführung in einer kontinu-
ierlichen Arbeitsweise möglich. In diesem Zusammenhang ist zunächst interessant, in-
wiefern die Nebenreaktionen in einem solchen Reaktorsystem auftreten. Die kinetischen 
Untersuchungen zu den Nebenreaktionen legen offen, dass die Methanolabbaureaktion 
relativ langsam abläuft. Deshalb sollte in einem nächsten Schritt überprüft werden, ob 
eine verfahrenstechnische Lösung zur Hemmung der Nebenreaktionen existiert. Zu die-
sem Zweck könnte der Einfluss der Strömungsgeschwindigkeit mithilfe eines Durchfluss-
reaktorsystems untersucht werden. Die Ergebnisse dieser Arbeit zur Kinetik der Neben-
reaktionen und zum Desaktivierungsverhalten des Katalysators lassen vermuten, dass 
kurze Kontaktzeiten zwischen Edukten und Katalysator zu einer Erhöhung der Metha-
nolselektivität führen können. Da dies vermutlich nur auf Kosten des CO2-Umsatzes 
möglich ist, wird eine genaue Abstimmung der Volumenströme aller beteiligten Substan-









Abb. A.1: EDX-Mapping des synthetisierten Cu/Zn/Al-Präkursors. Dargestellt sind jeweils das 
Sekundärelektronenbild (SE) und die Oberflächenverteilungen der Elemente Cu, Zn und Al. Die 




A.2 Identifizierung der säurebeständigen Bestandteile 
des AA-Katalysators 
 
Tab. A.1: Mittels EDX bestimmte elementare Zusammensetzung der Partikel, welche nicht durch 
eine Behandlung des AA-Katalysators mit konzentrierter Salpetersäure aufgelöst werden konn-
ten. Es handelt sich um den Mittelwert von neun Einzelmesspunkten. 
C / mol-% O / mol-% Mg / mol-% Al / mol-% Cu / mol-% Zn / mol-% 







Abb. A.2: Röntgendiffraktogramm der säurebeständigen Partikel (schwarz) nach Behandlung 
des AA-Katalysators mit Salpetersäure und Referenz des Graphits (ICSD: 76767) (rot). 
 
 
A.3 Berechnung der Reaktorvolumina 
 
Die Volumina der selbst entwickelten Autoklaven wurden unter Zuhilfenahme eines Be-
hälters mit bekanntem Volumen bestimmt. Hierfür wurden die Reaktoren zunächst so 
präpariert, wie sie unter Reaktionsbedingungen vorzufinden sind. Das bedeutet, dass 
beide Reaktorsysteme jeweils mit Rührfisch und der größere Autoklav zusätzlich mit 
sämtlichen Tefloneinbauten bestückt wurden.  
Für die Messungen fand eine Evakuierung von Reaktor und Referenzbehälter statt. An-
schließend wurde der zu bestimmende Reaktor mit Argon beaufschlagt (ca. 20 bar). In-
folgedessen wurden Reaktor und Referenzbehälter verbunden und der Druck letztend-
lich in das „gemeinsame“ Volumen entspannt. Aus der erhaltenen Druckdifferenz und 
dem bekannten Referenzvolumen wurde das jeweilige Reaktorvolumen unter der An-
nahme der Gültigkeit des idealen Gasgesetzes berechnet. Es fand eine Dreifachbestim-
mung statt. 
 
VReferenz = 10,97 ml 
Es gilt: 
p1 · VReaktion = p2 · (VReaktion + VReferenz) (A.1) 
VReaktion = p2 · VReferenz / (p1 – p2) (A.2) 














Tab. A.2: Experimentell ermittelte Drücke und berechnete Werte der Volumina beider verwen-
deter Reaktorsysteme. 
 gr. Autoklav Multiplex-Einzelreaktor 















p2c 18,19 16,68 
Mittelwert  99,0  42,7 
 
 
A.4 Bestimmung der CO2-Kapazitäten von DEEA und 
TEA 
 
Die CO2-Beladungskapazitäten für DEEA und TEA wurden jeweils für Raumtemperatur 
und für die Reaktionstemperatur von 170 °C bestimmt. Für die Raumtemperatur wurden 
die Messungen bereits zu Beginn der Arbeit ermittelt, weshalb der von Reller et al. ge-
nutzte Autoklav (VReaktor = 49 ml) Verwendung fand, während die Beladungen bei 170 °C 
im selbst gefertigten großen Autoklaven (VReaktor = 99 ml) untersucht wurden. Es wurde 
jeweils ein Flüssigkeitsvolumen von etwa 20 ml verwendet (eine exakte Volumenbestim-
mung wurde mittels Auswiegen erreicht). Die Messungen erfolgten derart, dass der Au-
toklav zunächst mit dem gewünschten Druck beaufschlagt wurde. Anschließend wurde 
die Rührung eingeschaltet und abgewartet bis sich das Gleichgewicht im Reaktor einge-
stellt hat (entspricht dem Erreichen des Gleichgewichtsdrucks). Aus den entstehenden 
Druckdifferenzen wurden die entsprechenden Beladungen berechnet. Zudem fand eine 
Berechnung des gelösten Anteils bezüglich der eingesetzten Stoffmenge statt. 
 
Tab. A.3: Gelöste CO2-Anteile bezüglich der eingesetzten Stoffmenge an CO2 nach Anfahren 
des höchsten CO2-Partialdrucks während der Absorptionsversuche in DEEA und TEA.  
Temperatur DEEA TEA 
Raumtemperatur (≈ 25 °C) 63 % 61 % 






Abb. A.3: CO2-Beladungen der Amine DEEA und TEA bei Raumtemperatur (RT) und bei 170 °C. 
Der gelöste Stoffmengenanteil ist jeweils gegen den Gleichgewichtsdruck aufgetragen. In Rot 
sind jeweils die Werte für DEEA und in Schwarz die Werte für TEA dargestellt. Die Kreise zeigen 
die jeweiligen Beladungen bei Raumtemperatur und die Quadrate jene bei 170 °C 
 
Aus Abb. A.3 geht hervor, dass die CO2-Beladungskapazität bei 170 °C für beide Amine 
erwartungsgemäß deutlich geringer ist, als bei Raumtemperatur. Trotz der vermuteten 
rein physikalischen Lösung des CO2 bei 170 °C in DEEA, ist die Beladungskapazität 





Die GC-MS-Messungen wurden unter Mithilfe von Alexander Zurbel am Institut für Tech-
nische Chemie durchgeführt. Dabei fand eine GC-MS-Kombination bestehend aus den 
gekoppelten Geräten 7890 B GC-System, welches mit einer HP-5 Säule ausgestattet ist 
und 5977 B MSD (beide von AGILENT TECHNOLOGIES) Anwendung. 
Mithilfe der Messungen konnten die im Chromatogramm aus Abb. 4.4 S. 54 erkennbaren 
Peaks den jeweiligen Substanzen eindeutig zugeordnet werden. Zudem sind weitere re-
lativ langkettige Amine detektiert worden (siehe Abb. A.4). Aufgrund einer fehlenden Ka-
librierung dieser Substanzen kann der Peakfläche in diesem Chromatogramm jedoch 
keine Aussagekraft zugesprochen werden. 









 DEEA (170 °C)
 TEA (RT)










Abb. A.4: Chromatogramm, welches durch die Messung mittels GC-MS erhalten wurde. Für den 
katalytischen Testversuch wurde der AA-Katalysator und TEA verwendet. 
 
Tab. A.4: Zuordnung der vorrangig vorhandenen Substanzen entsprechend der Massenzahlen 
zu den im Chromatogramm detektierten Komponenten der GC-MS-Messung. 
Nummer tRet / min Peakfläche / % 
zugeordnete 
Substanz 
1 1,011  0,40  Kohlenstoffdioxid 
2 1,068  1,09  Methanol 
3 1,136  1,50  Ethanol 
4 1,380  2,60  Diethylamin 
5 1,544  6,18  Diethylmethylamin 
6 ca. 2,4  76,15  Triethylamin 
7 3,456  0,44  Diethylpropylamin 
8 6,009  1,51  Diethylbutylamin 
9 8,273  0,68  Diethylacetamid 
10 8,961  0,15  Diethylhexylamin 
11 11,473  0,23  Ethylmethylheptylamin 
 




































Um die Kohlenstoffbilanz zu schließen, wurden die Stoffmengen des Kohlenstoffdioxids, 
Methanols, Kohlenstoffmonoxids und DEMA herangezogen. Die jeweiligen Stoffmengen 
der Produkte der Flüssigphase wurden mittels der Headspace-Gaschromatographie be-
stimmt. Die Analyse der Gasphase erfolgte über eine Entnahme dieser mithilfe eines 
Gasbeutels und anschließender gaschromatographischer Untersuchung. Die Stoffmen-
gen der gasförmigen Stoffe wurden über die bestimmten Stoffmengenanteile und dem 
Gesamtdruck am Ende des katalytischen Versuchs berechnet. Zur Bestimmung der 
Kohlenstoffdioxidmenge am Ende des Testversuchs wurden sowohl die Stoffmengen in 
der Gasphase, als auch in der Flüssigphase herangezogen. Hierfür wurde zunächst der 
im System vorhandene CO2-Partialdruck entsprechend dem Stoffmengenanteil und dem 
Gesamtdruck im Reaktor berechnet. Anschließend wurde unter Zuhilfenahme der Ana-
lyse zu den Absorptionseigenschaften von TEA (siehe Kap. A.4 Bestimmung der CO2-
Kapazitäten von DEEA und TEA) und Einbeziehung des Aminvolumens die gelöste 
Stoffmenge bestimmt. Die Summe beider Werte ergibt schließlich die gesamte CO2-
















nCO2, Flüssigkeit = 
xCO2 ∙ mTEA






nCO2, Start … CO2-Stoffmenge, welche dem Reaktor bei TR zugegeben wird 
VReaktion … an der Reaktion beteiligtes Reaktorvolumen 
VTEA … Volumen des TEA 
pCO2 … Partialdruck des CO2 





TR … Reaktionstemperatur 
ni, Gas … Stoffmenge der Komponente i in der Gasphase 
xi … Stoffmengenanteil der Komponente i 
pges … Gesamtdruck im Reaktor 
TEnde … Temperatur im Innern des Reaktors nach dem Abkühlen 
nCO2, Flüssigkeit … CO2-Stoffmenge in der Flüssigphase 
mTEA … Masse des TEA 
MTEA … molare Masse des TEA (101,19 g/mol) 
 
Abschließend wird die Summe sämtlicher CO2-Produkte und des gesamten am Ende 
des Testversuchs detektierten CO2 gebildet und mit dem zugeführten CO2 verglichen. 
Daraus berechnet sich die Kohlenstoffbilanz. 
 
Tab. A.5: Bestimmte Werte und Kohlenstoffbilanz eines Testversuchs mit 1 g AA-Katalysator und 
20 ml TEA, durchgeführt im großen Autoklavreaktor. TR = 170 °C, TEnde = 25 °C, pCO2 = 21,5 bar, 
pH2 = 75,7 bar 
Variable Wert 
nCO2, Start 46,1 mmol 
nMeOH 0,5 mmol 
nCO 1,9 mmol 
nDEMA 0,5 mmol 
nCO2, Ende, Gas 23,6 mmol 
pCO2, Ende 7,3 bar 
xCO2, Ende, Flüssigkeit 0,055 
nCO2, Ende, Flüssigkeit 8,5 mmol 
nC, Ende, Summe 35,0 mmol  
Bilanz 76 % 
 
Aus der Tabelle geht hervor, dass nur 76 % des eingesetzten Kohlenstoffs am Ende des 
Testversuchs letztendlich nachgewiesen werden konnte. Die Ursachen für diese relativ 
große Abweichung von einer vollständigen Bilanzschließung sind vielfältig. Zunächst 
wurden sämtliche Werte unter der Annahme der idealen Gasgleichung berechnet. Bei 
hohen Temperaturen und Drücken kann sich das Realgasverhalten jedoch vom idealen 
Gas unterscheiden. Außerdem wurden die Gas- und Flüssigkeitsvolumina als konstant 





Zusätzlich kommt es am Ende des Versuchs zu einer fehlerhaften Einschätzung der ab-
sorbierten CO2-Stoffmenge. Die Absorptionsversuche wurden für reines TEA durchge-
führt, es handelt sich am Versuchsende allerdings um ein Stoffgemisch bestehend aus 
einer Reihe von verschiedenen Komponenten. Besonders Wasser erhöht die maximale 
CO2-Kapazität von Aminen durch die Bildung von Hydrogencarbonaten in wässrigen Lö-
sungen[194].  
Ebenso ist die Probenahme der Gasphase mittels eines Gasbeutels fehlerbehaftet, da 
dieser keine vollständige Dichtigkeit gegenüber Gasen, insbesondere Wasserstoff, ge-
währleistet. Auch leichte Undichtigkeiten des Autoklaven können nicht ausgeschlossen 
werden.  
Zudem können Reaktionsprodukte in Totzonen des Reaktors auskondensieren. Diese 
werden nicht detektiert und fehlen demzufolge in der Kohlenstoffbilanz. Deshalb wäre 
zur genauen Untersuchung und Schließung der Kohlenstoffbilanz eine Onlineanalytik 
sowohl der Flüssig- als auch der Gasphase nötig. Aufgrund der Komplexität dieses drei-
phasigen Reaktionssystems ist eine Realisierung eines solchen Vorhabens kompliziert, 
da sich mit jeder Probenentnahme ein neues Gleichgewicht im Autoklaven einstellt. Des-
halb sollten die Testversuche zukünftig in einem kontinuierlichen Prozess durchgeführt 
werden. Unter stationären Bedingungen ist eine Probenentnahme durch den stetigen 
Fluss ohne weiteres möglich und kann entsprechend vollständig analysiert und die Koh-
lenstoffbilanz entsprechend geschlossen werden.  
 
 
A.7 Untersuchungen zum Leaching 
 
Zur Überprüfung eines möglichen Herauslösens von Metallionen aus dem Katalysator 
durch das Amin wurden 200 – 500 mg des AA-Katalysators und des selbst synthetisier-
ten Cu/ZnO/Al2O3-Katalysators für jeweils 18 Tage in 20 ml TEA gelagert. Dies wurde 
sowohl mit den calcinierten Proben an Luft, als auch mit den reduzierten Proben in Inert-
atmosphäre durchgeführt. Während dieses Zeitraums wurden von Zeit zu Zeit Proben 
von jeweils etwa 1 ml entnommen. Diese wurden anschließend zunächst mit konz. HNO3 
neutralisiert und schließlich mittels ICP-OES auf ihren Metallgehalt untersucht (siehe 






Tab. A.6: Zeitabhängiger Konzentrationsverlauf von Cu und Zn in TEA, welches mit den jeweili-
gen Katalysatorproben bestückt wurde. Konzentrationsangabe in μmol/l.  
Metall Cu Zn 
Katalysator Cu/ZnO/Al2O3 AA-Kat Cu/ZnO/Al2O3 AA-Kat 
t / d Luft Inert Luft Inert Luft Inert Luft Inert 
1 <0,45 <0,41 <0,53 <0,37 <1,10 1,21 <1,29 1,08 
2 <0,41 <0,42 <0,41 <0,40 <1,00 2,83 <0,99 5,01 
3 <0,44 <0,37 <0,40 <0,42 <1,08 2,32 <0,98 <1,03 
5 <0,44 <0,20 <0,39 <0,40 <1,06 1,39 <0,96 <0,78 
8 <0,45 <0,44 1,52 1,19 <1,09 <1,07 <0,92 2,31 
11 <0,42 <0,39 <0,42 <0,40 <1,01 1,50 <1,01 <0,97 
14 <0,41 9,06 <0,41 <0,42 <1,00 <1,02 <1,00 <1,03 
18 <0,38 <0,41 <0,40 <0,36 <0,92 <1,00 <0,97 2,65 
  
 
Ein Großteil der Metallkonzentrationen, die in den Proben detektiert werden konnten, 
liegt im Bereich der Nachweisgrenze der Messmethode. Dennoch liegen einige Werte 
über dieser Grenze. Da jedoch weder innerhalb einer Reihe noch zwischen den ver-
schiedenen Katalysatorproben ein Trend erkennbar ist, handelt es sich dabei vermutlich 
um Artefakte. Die Konzentration kann im zeitlichen Verlauf unmöglich sinken bzw. 
schwanken. Die gemessenen Werte sind deshalb auf Messfehler oder mögliche Verun-
reinigungen in Probengefäßen zurückzuführen. 
 
 
A.8 Preisübersicht der verwendeten Amine 
 
Tab. A.7: Preisübersicht der in dieser Arbeit verwendeten Amine. Preise von MERCK. 
Amin Preis pro Liter / € 
DEEA 96,80[195]  
TEA 29,70[196]  
TPA 79,40[197]  
DMIPA 156,40[198]  









Zur Bestimmung des nötigen Porendurchmessers des Trägermaterials sind im Folgen-
den die Maximalabstände der Atome im jeweiligen Molekül dargestellt.  
 
Tab. A.8: Maximaler Abstand zweier Atome im Molekül der jeweiligen Substanz. 
Substanz 
max. Atomabstand 
im Molekül / Å 
Kohlenstoffdioxid 2,38[200] 






A.10 Synthese des Ni5Ga3-Katalysatorsystems 
 
Entsprechend der Literaturangaben kann die intermetallische Verbindung Ni5Ga3 durch 
direkte Reduktion eines Gemischs der entsprechenden Nitrate hergestellt werden[134]. 
Zunächst wurde überprüft, inwiefern eine vorgelagerte Calcination nötig ist und die Syn-
these entsprechend erfolgreich verläuft. Hierfür wurden die Nitrate von Ni und Ga sowie 
ein Mischnitrat mehrerer thermischer Behandlungen unterzogen. Parallel hierzu wurde 
der Massenverlust überwacht sowie infrarotspektrometrische Analysen durchgeführt. 
Die Proben wurden zunächst im Ar-Strom (Simulation einer Calcination) und anschlie-
ßend im H2-Strom (Simulation einer Reduktion) bis auf 700 °C temperiert. Zum Vergleich 
wurde jeweils eine weitere Probe ohne vorgelagerte Ar-Behandlung im H2-Strom aufge-
heizt (Simulation einer direkten Reduktion). Im Anschluss an die jeweilige thermische 
Analyse wurden alle Proben im Hinblick auf ihre Kristallstruktur untersucht und mit Re-
ferenzen verglichen. Aus Abb. A.5 und Abb. A.6 wird ersichtlich, dass sich Nickelnitrat 
erwartungsgemäß im Ar-Strom zu Nickeloxid und im H2-Strom zu metallischem Nickel 
umsetzt. Dabei scheint es keine Rolle zu spielen, ob das Nitrat direkt reduziert wird oder 
ein Calcinationsprozess vorgelagert ist. Galliumnitrat lässt sich allerdings lediglich zum 
Galliumoxid umsetzen und kann unabhängig von der Gasatmosphäre nicht zum Metall 





Verbindung Ni5Ga3 auf diesem Weg möglich ist. Bei der Reduktion des Gemisches bei-
der Nitrate konnte ein interessantes Phänomen festgestellt werden. Nachdem Nickel ge-
bildet wurde (erkennbar am ersten Peak der Wasserabgabe mit parallelem Massenab-
fall) erleichtert es die Reduzierbarkeit des Galliums, sodass auch dieses langsam bis 
700 °C reduziert und die Ni5Ga3-Phase gebildet wird. Eine direkte Reduktion des Nitrat-
gemischs zur intermetallischen Phase ist ebenfalls möglich. Die Zuordnung zu den je-
weils gebildeten Stoffen erfolgte über die Analyse mittels XRD (Abb. A.6). Die Synthese 
kann infolge dieser Ergebnisse als erfolgreich bewertet werden. 
 
 
Abb. A.5: Thermogravimetrische und infrarotspektrometrische Analysen von Nickelnitrat (erste 
Zeile), Galliumnitrat (mittlere Zeile) und einem Mischnitrat von Ni und Ga im Stoffmengenverhält-
nis von 5:3 (untere Zeile). Die Messungen wurden in variierten Gasströmen durchgeführt. Erste 
Spalte: Ar, zweite Spalte: H2 nach vorheriger Behandlung in Ar (Messungen Spalte 1), dritte 
Spalte: H2 ohne Vorbehandlung in Ar. Aus Gründen der Übersichtlichkeit wurden die IR-Peaks 
teilweise geschnitten. 








































































































































































































Abb. A.6: Röntgendiffraktogramme der Metallnitrate (bzw. dem Gemisch der Nitrate im Fall von 
Ni5Ga3) nach der thermischen Behandlung bis 700 °C im jeweiligen Gasstrom (siehe Abb. A.5). 
Die Referenzsubstanzen wurden farbig markiert: NiO – orange (ICSD: 9866), Ni – violett (ICSD: 
260169), Ga2O3 – braun (ICSD: 34243), Ni5Ga3 – magenta (ICSD: 103861). Aus Gründen der 
Übersichtlichkeit wurden jeweils nur die intensivsten Referenzreflexe aufgetragen.  
 
 
A.11 ICP-OES-Analysen der Mangan-dotierten Katalysa-
toren 
 
Die erfolgreiche Synthese der Mangan-dotierten Präkursoren wurde mithilfe der ICP-
OES überprüft. Die Synthesen wurden von Herrn Dominic Walter durchgeführt. Die Pro-
ben sind entsprechend ihrem Mangananteil in mol-% benannt. Die verbliebenen Kom-
ponenten sind Cu, Zn und Al, im Stoffmengenverhältnis 6:3:1. 
 














2  / °








Tab. A.9: Ergebnisse der ICP-OES-Analysen der Mangan-dotierten Cu/ZnO/Al2O3-Katalysato-
ren. Vergleichend dargestellt sind jeweils die theoretischen und gemessenen Stoffmengenanteile 
(in mol-%) der Metalle. Die Katalysatoren sind jeweils nach ihrem Mangananteil benannt. 
Katalysator  Cu Zn Al Mn 
Mn_1% 
Theorie 59,4 29,7  9,9  1,0  
Messung 60,1 29,7  9,3  0,9  
Mn_5% 
Theorie 57,0 28,5  9,5  5,0  
Messung 57,8 28,9  9,4  3,9  
Mn_10% 
Theorie 54,0 27,0  9,0  10,0  
Messung 55,0 27,4  8,4  9,2  
Mn_20% 
Theorie 48,0 24,0  8,0  20,0  
Messung 49,5 24,2  7,6  18,7  
Mn_Subst 
Theorie 60,0 0,0  10,0  30,0  
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